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INTRODUCCION



IMPORTANCIA DEL ETILENO

El etileno ocupa un papel importantisimo en el campo
de la petroquimica que ha tenido un profundo efecto sobre -
la industria gquimica en un perf{odo de tiempo asombrosamente
corto.

Hasta 1930, el uso quimico del etileno estaba reduci-
do & un plano secundario en lags destilerfas de petrédleco, ¥y
en el mercadoquimico su importancia se limitaba a la produc
cibén de alcohol et{lico y éxido de etileno.

Sin cmbargo, en la segunda Guerra Mundial, el etileno
tuvo una gran prominencia, as{ como otros derivados del pe-
tréleo.

La gran demanda de estireno, resulté en corresponden-
cia una gran demanda de etileno, de tal forma que fuercn de
sarrollados nuevos métodos para obtenerlos.

Como resultado de ese rumbo iniciado por el estireno-
¥ sroseguido inmediatamente después de la guerra por el jo-
lietileno, ha sido desarrollada toda una moderna tecnologia
ael etileno, poniendo a este producto en plens prosperidad-
frente a los demds derivados petroquimicos en cuanto a su -
wroduccién anual.

A continuacién se da una tabla para aprox.mar una i--

dea en cuanto al porcentaje de etileno utilizado en U.S.A.

por las industrias subsidiarias durante esta Wltima décadas



1950 1958 1960
Oxido de etileno 29 30 31 50
Alcohol etilico 34 25 24 21
Polietileno 4 14 22 25
Estireno 12 10 10 9
Cloruro de etilo 10 8 7 7
Dicloruro de Etilo 6 6 6
Otras 11 6 2

TOTAT : 1004 1004 1004 100%

US0S DEL ETILENO

Mientras se discute acerca de cuales son los deriva -
dos que abarcan la casi totalidad del etileno producido,los
productos verminados de tales derivados son extremadamente
numerosos y tienen un marcado efecto en la economia quimica.

A continuacién se-da un cuadro acerca de los productos

obtenidos a partir del Etileno.



Etilen clor Etilen glic.

hidrina
E?ilgn _ Acrilonitrilo

oxido de Cianidrina

Etileno Etgnol Cloruro de
Aminas Vinilo
Dicloruro
de etileno Anin:s
Acido
, n-butilico
Cloruro de Etil 4
etilo celulosas Acetaldol n-~Butanol
TE L Anhidrido n--Butiral-
Etil ben ' acético dchido
FTILENO ceno Estireno
Acido Acetatos
. acético cetatos

Alcohol A%etalde—
etilico hido Pentaeritrol
Bter die~
tético
Polietileno

Los derivados del etileno, deben su existencia a la -
gran versatilidid del etileno para asociarse,debido a su dos
ble unién.

AsI, el etileno 3e combina consigo mismo bajo condicio
nes cataliticas especiales para formzr polietileno sélido y
la naturaleza del producto final estd estrechamente ligada a
las condiciones de operacidn usadas,

Una grin atencidén investigativa estd recibiendo la copo
limerizacidén de etileno y propileno, lo gue puede llevar a -

una gran demanda de nuevos polimeros.



Bajo condiciones 4cidas el etileno se hidrita para pro-
duecir en un caso: eter dietflico, Y en otro alcohol at{li-
co. Este Ultimo vuede ser oxidado a acetaldehido, cue es el
sunto de :;artida para un gran nuimero de derivados, Jcido acé-
tico, anh. acético, acetatos, n-butaldehido, n butanal y wpen-
traeritrol. Deriv:dos del n-butiraldehido y n-butanol, toles
como 4c. butilico, 2-etil exanol y sus ésteres representuen u-
na creciente demanda de etileno.

Lz alquilacién de benceno con etileno en presencia de . -
cloruro de aluminio, conduce al etilbenceno jue puede ser des
hidrogenado 2 estireno. La hiiroclorinacién deetileno es prac
ticada comercialmente para dar cloruro de etilo, el runto de

vartida para el plomo tetraetilo y la etilcelulosa.

TECNICA DE PRODUCCION DE ETILENO

Cuando un hidrocarburo, ya sea parafinico, olefinico, -
nefténico o aromdtico es sometido @ ciertas condiciones de
teaperatura durante un determinado tiempo, se obtiene de éste
una mezcla compleja cubriendo una amjlis zona de pesos molecu
lires y tipos. El procesc es esencialmente de deshidrogenacidn
el cual, en general, estd acompahado de polimerizacidn y reac
ciones entre productos para formar egtructurcs de anillcs del
tivo aromdtico u olefinicos,

Los productos paratinicos inferiores, suelen dar meZclas
gimples de productos, pero la complejidad se acrecienta cuan--

do se zleva el peso molecular del hidrocarburo de alimentacidn.



El etileno es uno de los productos qgue se forman, y es
ta produccién en grandes cantidades fué realizada con e). ad-
venimientodel cracking catalitico.

En la actualidad, una gran fraccidén de etileno petro-
,uimico es recuperado de los gases de destilerfa, y la dis-
posicibén de tal etileno cowo combustible, es un hecho del pa
3:=do.

El etileno dz los gases de destileria proviene casi en
gu totalidad de los procesos de cracking catalftico.

Entre las técnicas de cracking se pueden mencicnar a
tLtulo ilustrativo:

1l).-Pirélisis por el uso de hornos tubulares por dentro
de los cuales pasa la alimentacién.

2).-Proceso catarole: Se produce el cracking térmico y
luemo una aromatizacidn por catdlisis.

3).-Pirélisis utilizando esferas calentadas.

4).-Pirblisis por arena fluidizada calentada.

6).-Cracking autotérmico: el calor es producido por

combustién de una parte de la alimsitacidn.

TRCNICAS DE STPARACION Y PURIFICACION DE ETILENO

$1,CCION DE PURIFICACION.- Esta seccién de la planta sirve pa
ra remover las impurezas extrailas de los gases contenidos en

li materia prima antes de la separacidn de los hidrocarburos

principales.

El gas de refineria es primeramente comprimido er un com



presor de varias étapas, equipado con un enfriador intermedio
y un separador de lfguido, entre los cuales la fraccién C4+
condensa y e3 eliminado como 1lfquido.

A fin de facilitar la funcién compresién por elimina-
cién de tales liquidos; el enfriador intermedio y la eliwmina
cibén, reduce la tendencia a la polimerizacidén que podrfa 1lle
var a un exesivo ensuciamiento del equipo.

El gas comprimido a 100-200 psig es pasado luego a un
eguipo de adsorci’n-desorcibén de etanolamida y posteriormen-
tea un depurador cdustico para eliminar los agentes 4dcidos:
CO0,, sulfuro de carbonilo y dcido sulridrico.Los gases efluen
tes del desorbedor, constituyen la materia prima para proce
sos secundarios, tales como la produccién de azufre clemental
y compuestos sulfurados. E1l depurador cdustico sirve como uni
dad de depuracién cuando es usada conjuntamente con un siste-
ma de etanolamida.

E1l gas limpio del depurador es pasado luego por un reci
piente para remocibén del acetileno y el metilacetileno, asi -
tambien como otros altos acetilenos y olefinas. El acetileno
Yy los compuestos diolefinicos pueden ser eliminados como tales
o destrulfdos por una hidrogenacién selectiva.

Luego de una compresibén de 400-600 psig el gas es enfria
do~y pasado por una baterfa de secadores, los cuales coatienen
ur. secador sélido tal como sflica gel o aldmina activada y sir
ve para reducir el contenido de agua.

Tales secadores operan ciclicamente; la regeneracidén se



hace por purgas alternadas a 400°F con vapor a flujo de gases.

La remocién de aguas de los gases c¢S extremadamente im-
portante por los hidratos de hidrocarburos sélidos y por el
hielo que pueden formar, y gue traen serias dificultades que
deben ser evitadas en los sucesivos fraccionemientos a hajas
temperaturas.

SECCION DE RECUPERACION.- De los secadores, el gas es eniriado
¥y luego enviado al demetanizador. Esta importante unidad -
sue es un fraccibénemiento a baja temperatura -~ sirve para se-
parar, tan precisamente como sea :08ible, los componentcs de
02+ de los otros vapores, conteniendo hidrégeno y metano los
cue son utilizados generalmente como combustibles. Todas las
torres de fraccionamiento del esquema estan caracterizados

por las condiciones de refrigeracién en cabeza.

Una modificacién de algunas plantas es que el demetani-
zador estd en el final del esquema de recuperacién. De tal -
forma, ¢l dcetonizador es usado primeramente, saliendo por
cubeza 02+ y livianos que luego son mandados al demetaniza
dor. Esta prctica reduce la carga del demetanizador.

Los gases C2+ del fondo del demetanizador son luego frac
cionados en un deetanizador donde la fraccidn C, es tomada
por cabeza y 03+ eliminada por fondo. Ista columna, contenien
do 30 a 40 platos es operada generalmente a 200-400 psiz con
una temperatura de cabeza de alrededor de O°F.
DIMETANIZACION.- La demetanizacién térmica es aplicada en los

primeros pasos de la recuperacién de producto final; y abarca



La recuperacién de metano, hidrégeno del grupo de hidrocarbu
ros 02+ . Se han desarrollado dos esquemas generales para
este proceso:

1l).- Se emplea la absorcién a 450-500 psig y 70-30°F,
geguido por desorcién a 400-425 pasig y 430-460°F utilizando
un aceite altamente aromdtico de una reaccién de pirélisis
como aceite selectivo. Este aceite es selectivo para 02+ com
nactos.

2).- Es el método mas popular y es de fraccidnamiento
a bajas presiones. Por el uso de altas presiones (400-600 psig
v erbremas temperaturas bajas (-90 a ~140°F); esto es posible

v

con un bajo porcentaje de reflujo y solamente 20 a 30 platos
»2ara obtener un alto grado de eliminacidén sobre cabeza de hi
drézeno y metano. Se persigue una pérdida de etileno por ca-
beza, contrarestado con un minimo de metano en el Cp, del fon
do.

A continuacidén se dan dos "flow-seet" de instalaciones
zencerales de-etileno..
OPERACION DE FRACCONAMIENTO.- Se realiza en una simple colum
na de destilacidn. Sabiendo que la tempcratura critica del e
tileno es 49°F, es necesaria una refrigeracién de algunos gra
dos para condensar el reflujo de etileno para la columna,

En la prdctica, es requerida una gran refrigeracién y
la temperatura de cabeza de la columna de destilacidbn esta en
el rango de ~140 a -250°F. El diseflo en el método de fraccio-

nlento estard en los requerimientos de los procesos a bhajas
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temperaturas.

Operacién a 450-600 1lb/sq.in .- El gas de alimentaciébn
comprimido, en el cual la mayorié de 05+ deben ser elimina--
dos, luego es llevada a 50-60°F por intercambio con el refri
gerante de alto nivel.

En esta operacién resulta la condensacién de la mayoria
del vapor de agua contenido en la alimentacién.

El resto del vapor de agua se elimina por pasaje a tra
vés de un desecante sélido.

El siguiente enfriamiento de la zlimentacidén es obteni
do por intercambio con el producto de cabeza del demetaniza-
dory en algunos casos por evaporacién del refrigerante de al
to nivel,

La alimentacién entra a la columna con una temperatura
de alrededor de O°F, y asta en algunos casos es inferior a -
~-T75°F.

El demetanizador es una simple torre de burbujeo. El g
tileno pruducido es ordinariamente usado como refrigerante =
para el reflujo condensado de la columna.

El 1imite de la temperatura tope es de alrededor de =
-140°F. E1 producto de cabeza es extrafdo como vapor, y puede
‘ser expandido adiabdticamente para bajar su temperatura y re-
cuperar el etileno adicional.

Los rangos de temperatura de alimentacidén es de 50 a
100°F dependiendo de la composicidén sobre el fondo y grado de

@éliminacién de metano deseado.
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El recalentamiento de vapores estd reemplazado por in-
tercambiadores de baja presidy dec vapor.

Los vapores del fondo conteniendo etileno y cr+iponentes
uds pesados, con menor cantidad de metano, es subsiguientemen
te mocesado para purificacidén del etileno.

COMPARACION DE LOS PROCESOS.-

Bl sisuiente criterio es importante en la seleccidn de
un método de demetanizacidn.

1).~ Selectividad

2).- Eficiencia de separacién

3).~- Recugeracidén de etileno

4).- Enerz{a necesaria

5).~ Pretratamiento de la alimentacién

6).- Productos derivados

7).~ Plexibilidad de la operacidn.

DIAGRAMA GENERAL DE OPERACION.-

Como diagrama de operacidén, se adoptard el que fisura
en el plano N°l.

La etapa de recuperacién se podrfa realizar tambien
por el siguiente diagrama.

La torre demetanizadora e¢s un equipo gue debe trabajar
a altas presiovnes y bajas temperaturas. E1 material gue se de
berd emplear en su fabricacién deberd ser de primerfsima cali
dad, y las condiciones de trabajo hacen de é1 un eguipo deli-
cado.

8e deberd procurar; por consiguiente, que sea un eqguipo
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de menor tamaiio posible para disminuir su costo.

Esto se logra haciendo que el caudal de gas Guce pasa e
por é1 sea el menor posible. Para lograr esto se coloci &l =
demetanizador después de haber extraido C3+ para disminuir el =
tamaio del equipo (tal como se bbserva en el dia ramz anterior).

Pero como cn nuestro caso, por 1= composicién de la mez-
cla en que el 03+ existe en pequeiio porcentaje; al colocer el =
demetanizador en rimer lugar es muy pegueiio-el ahorre dc ta- =
m2i0 en equipo, pero si es importante la supresidén del compre -
gor intermedio entre las torres deetanizadora y demetaniszdo- =
ra.

En nuestro Diagrama de operacidén (plano N°1l), es de ha
cer notar que el deetanizador trabajsz a una presién menor que
el demetanizador. Esta disminuciébén de resibén se logra, p«rte
por la pérdida de carga en la columna del demetanizador y par
te colocanc: una vdlvula de expansidn,

COMPOSICION DEL GAS DE ALIMENTACION

Inertes 15,0 (fracciébn molar)
Hidrdégeno 15.4
Metano 3.1
Etileno 7.8
Etano 16.1
Propileno 7.2
Propano 6.6
04+ 0.9

100.0






ETAPA DE COMPRESION
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ETAPA DE COMPRESION

CALCULO DE LOS COMPRESORELS
Se deben comprimir 350.000 m3/dia desde 2 atm. Lasta 40

atm. El gas tiene una temperatura inicial de 30°C (86°F)
Determinar el nidmero de com,resores.-

Il cdlculo se realiza por tanteo aplicando la 1'drmula:
R= /P, /P,
n = 1 etapa; Rc= ig = 20
n = 2 etapas RC=V£672 = 4,47
Aplicando el criterio de N.G.3.M.A. p. 871 se conpidera
aceptable el valor de 4.47

Tuego, le compresidn se realizard en doe etapas.

0dlculo de la presién intermedia.~-

Cdloulos Py = 2\/40/2 =2 x 4.47 5 B8.94 atm,

Determinacidn de la temperatura de salida (compresor I).-

4 T P K-l
Pérmula a aplicar: ~1 (o) K
T %

Dond K . c§
onde = _
Moap .gg

Determinacidén de K
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m: frac. molar C.: calor
p m. CW
unitaria especifico k
Inhertes 0.15 9.28 1.39
Hidrégeno 0.154 6.93 1.07
Metano 0.31 8.97 2,75
Ttileno 0.078 11.40 0.89
Etano 0.161 15,78 2.22
Propileno 0.073 15,77 1.1%
Propano 0.066 19.58 1,29
Cyy 0.009 26.16 0.24
11.,01=M.C
Datos obtenidos de N.G.S.M.A. p. 26 para tem. media
't.b 4 6600
Cd4lculo de la temperatura:
11.01
K = = .1.221
11.01 - 1.99
~log Ty = log T, + % log\--§;> Ty = 396 °K
tl = 123 °¢

= log 303 + 0.181 log 4.47 = 2.5985
T, = 76 (aceptable)
Condiciones operativas del refrigerante intermedio.-
Temperatura de entrada de gas:
Temperatura de salida de gas .:

Temperatura de entrada de agua=

p

Determinacién de la cantidad de liquido que separa después de
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la primera etapa de compresién.-
8.94 atm.( = 32 psia)
38°C (100°F)

Presién del refrizerante:

Temperatura de salida :

Se aplican los criterios N.G.S.M.A. p. 127 se adopta la
presién de convergencia 1000 psig.

Con esta presién de convergencia se determinan los K en
los respectivos graficos, conociendo la presién y temperatura
de la mezcla. Luego, segin lo expuesto en la pdgina 165 se de

termina la fase (o fases) del sistema.

m K K.m m/k
Inertes 1.5 9.00 13.50 1.67
Hidrégeno 15.4 80.00 1.230,00 0.19
Metano 31.0 18.00 558,00 1.72
Etileno 7.8 6.50 50.70 1.20
Etano 16.1 4.5 72.50 5.58
Propileno 7.2 1.60 11.50 4,50
Propano' 6.6 1.40 9.25 4,70
Cy s 9.9 0.4§__ _ 4.55 21.50

m=100.00 IKm =1.013.50 _%_ 39.06
> 5 m/k

Luego, segin N.G.S.M.A. p. 127, no condensa liquido.
Determinacién de la temperatura de salida (compresor II)

Determinacién de K.



m Cp M.Cp
Inertes 0.15 9.35 1.40
Hidrégeno 0.15 6.95 1.07
me tano 0.31 9.30 2.88
Etileno 0.08 12.08 0.94
Etano 0.16 14.70 2.33
Propileho " 0.07 17.90 1.29
Propano 0.07 20.90 1.38
C4+ 0.01 27.80 0.28
| M.c, = 11.54
11.54
E=arsr-T99 =
log tp= log 311 + $257 log 4.47 = 2.606 5 T, = 404°K

m

Condiciones operativas del refrigerante de

Temperatura de entrada del gas

Temperstura de salida del gas

Presién interna

ng

Pin

Determinacién de la cantidad de liquido que

de la sepgunda ctapa dec compresién.

Se opera de la misma forma anterior.

t = §§_§_lél = 85°C (aceptable)

08 etapa.-

= 131 °C

= 38°C

= 40 at (5883 psia)

se separa después
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m K Km m/K )

Inertes 15.00 1.90 28.50 7.90
Hidrdégeno 15.40 16.00 246,00 0.96
Metano 31.00 2.75 83.70 11.50
Etileno 7.80 1.65 12.85 4.73
Etano 16.10 1.25 20.10 1.29
Propileno 7.20 0.68 4.90 10.60
Propano 6.60 0.58 3.83 11.40
Cyy _2;22, 0.27 0.24 3.33

100.00 400.00 51.71

}EK.HI > Eim :5§£m/k
Segin N.G.S.M.A. , no condensa lfquido.
Determinacién del factor de comprenéibilidad.-
Entrada al primer comjresors:
p ,= 2 atm. ( 29.39 psia)
t = 38°C (100°F; 560°R)

Psc=657 psia
Parametros crfticos (de N.G.S«M.A. p.103)

Tsc=450 °R
. 29.4
r gsc 657
t 560
T = = = 1.245
r o 450

sc
de
Con los valores/Pf y T, se obtiene, segin tablas, i =0.9915

Entrada al segundo compresor:
p = 8.9 atm. (132 psia)
(560 °R)
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132 560

= 0.201 T, =
6; 450

= 1.245

M = 0.970
Como el coeficiente de compresibilidad esta muy cercano
a la unidad se toma P U= 1. -‘ |
Determinacidén de volvmenes espec{ficos.-
Entrada al primer compresor:

R.T 0.08206 x 311
V = — R = 0,082061 atm, = mol v =

2
v ,= 12.78 1/mol

,

Salida del primer compresor:

P = 8.49 atm. 0.082 x 396
vV = = 3.83 1/mol
t = 123°C (396°K) 8.49
Entrada al segundo compresor:
P = 8,94 atm. 0.082 x 311
vV = = 2,55 1/mol
t = 38°C (311 °K) 8.94

Salida del segundo compresor:

P = 40 atm .
0.082 x 404
t = 131 ¢C (404 °K) v = = 0.827 I,/mol
40
Salida del segundo intercambiador:
p = 40 atm 0.082 x 311
v = = 0.718 IL/mol
t = 38°C (311°K) 40

Voldmenes especificos(dados en 1/gr).-

Determinacién del peso molecular promedio:



Peso molecular n n.PM
Inertes 44 0.150 6.600
Hidrdgeno 2 0.154 0.308
Metano 16 0.310 4,960
Etileno 30 0.078 2.340
Etano 32 0.161 5150
Propileno - 42 0.072 3,020
Propano 44 0.066 2.900
C4+ 58 0.009 0.522
Mg = 25,800 g/mol
25.8 :
> = = 0.913 (dens. relativa del gas respecto al
€& 28.27
' aire)
Entrada al primer compresor: 12.78 1/mol//25.8g/mol=0.491/g

Salida del
Entrada al
‘Salida del
Salida del

Diferentes

primer compresor: 3.83 1/mol 4 25.8 g/mol=0.1411/g.
segundo compresor: 2.55 1/mol //25.8 g/mol=0.11 1/g.
segundo compresor: 0.827 1/mol//25.8 g/mol=0.032 1/g
segundo intercamb. : 0.718 1/mol//25.8 g/m=0.027 1/g

[
expresiones de la carga.-

Metros cudbicos/d{a: 350.000

Metros cdbicos/hora 14.590

Kilogramos/hora: 14.590/0.49 = 29.800 (1 coumpresor)
Metros cub./horas 29,800 x 0.1105 = 3.295 (2. comprEsor)

¢4lculo de

la potencia necesaria para la compresidén.-
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Se calcula la potencia por cada Kg. de gas que circula
segin la férmula dada en el tratado de termodindmica de A. Es

trada p. 155.

n n-1
N </ P ——
- —i+ 1) n
L, =—RI |n -41( - )
N-1 1 i
n £ ndmero de etapas
k=1.221 = N
R = 0.848 Kg/mol
Tl= 311°K
1,221 v le221=1
Lc = x 0.848x311 -(2x4.4 ) 1.221 = 905 Kgm.
l.221 -1 ,

f

29,800 Kg/hora x 905 Kem
3,600 seg/hora x 75Kgm/seg.HP
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PLANILLA DE COMPRESORES

UNIDAD:
ITEM:
SERVICIO:

CONDICIONES DE OPERACION

Los valores tabulados abajo son los requerimientos de
operacidén para el compresor.

La garanti{a estard basada en los requerimientos de di-
3eflo.

la unidad completa (compresor y turbina) tendrd una per
fomance satisfactoria bajo las condicidnes tabuladas.
PRODUCTO:
PESO MOLECULAR PROMEDIO: 25.8
N 1,221
TEMPERATURA DE ENTRADA: °¢) Z9°C
PRESION DE ENTRADA: (Kg/cm2 ) 2

PRESION DE DESCARGA: ( " 40
PRESION BAROMETRICA: " 760 mnm Hg
CAPACIDAD: (Kg/hr) 29.800

Capacidad én las condiciones de entrada (m3/hr) 14,590

FACTOR DE COMPRENSIBILIDAD, cond. de gntrada 8.(/‘1) ¢.7C15

FACTOR DE COMPRENSIBILIDAD cond. de descargat (M p) 0.9460

CAPACIDAD EN m;/hr. a’las condicidnes de entrada: x(/ul).
OBSERVACIONES
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.~ETAPA DE DESHIDRATACION.-

Los procesos de deshidratacién empleando desccantes s¢'
lidos tienen el poder de extraer prdcticamente toda el agua -
del gas natural.

También pueden ser usados cuando la temperatura de des
hidratacién es mds alta que aquella a la cual la deshidrata--
cién con la solucidén de glicol es satisfactoria.

Debido al gran poder deshidrztante, los desecantes séli
dos han sido usados donde sc necesita una gran eficiencia de
deshidratacién, o en plantas fracciunadoras a baja temperatu
ra donde solamente un desecante sélido es satisfactorio.

Cuando s¢ deshidrata en un yacimiento de gas, los dese
cadores de lechio movil pucden dar una recuperacién sustancial
de los hidroucarburos quc ayuda a amortizar la unidad de deshi
dratacién.

La figura dos muestra los puntog de rocio del gas seca-
do por alumina activada y lecho mévil en una planta de recu-
peracién de gasolina por proceso de refrigeracidn.

Los datos obtenidos durante una determinacién de la ca-
pacidad de adsorsién, muestra que el punto de rocio no puedec
ser alcanzados por ninguno de los desccantes (aldmina activa-
da, F3 y mobilbeads) durante casi todo el ciclo de deshidrata
cién. Es evidente que hay una pequciie diferencia en los 1limi-

tes del punto de rocio obtenibles con éstos deseccantes.,
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Durante la operacibén normal, la duraciébén del eiclo de-
desecacidén del gas en méds corta que la del eiclo de prucba, -
de manera que el punto de rocio minimo es obtenido en todo -
momcnto.

Deshidratantes.- La alim:na activada fué usada como deshidra

tante sélido para deshidratacibén del gas natural, desde hace

20 afios, poco después algunos empezaron a usar bauxita; duran
te los Ultimos 10 afios comenzb a utilizarce el mobilbcads y

m€s recientemente la sflica gel que habfa sido usada como a-

gentie desecador de aire.

La discusién se restringird al proceso de adsorcién -
con Fe alimina activada y mobilbeads.

La figura I muestra un flow sheet de un sistema tipico-
con sistema de deshidratante sélido. Esta planta en particular
estd completamente instrumentada con interruptores automdticos
por controles ciclicos de tiempo.

La circulacién es tal que el gas con punto de rocfo mi-
nimo puede ser mantenido durante todo el tiempo.

Debido a 12 necesidad del manejo del absorbente sélido -
en proceso discontinuo se necesita un minimo de dos cargas se
paradas de desecante. Mientras una carga e¢std extrayendo el -
vapor de agua del gas la otra es regenerada para usarla.
Regeneracién.~ La regeneracibébn de la carga puede ser realiza-
da desviando una parte del gas humedo a través de la caldera
y luego a través de la torre de absorcién en contracorriente

a la direccidén del gas himedo. El1 gas es saturado a la tempe



23

ratura ambicente y se puede regenerar el desecante calentdndo
lo a 400°F, reduciendo su humedad relativa a menos de 0.5%.

Ciclo de enfriamiento.- E1 lecho del deshidratante es enfria
do por la misma corriente de gas usado para la regeneracién.

Si el punto de rocfo minimo es necesario en todo el pro
ceso, la direccidbén del gas refrigerante a través de los adsor
bentes deberfa ser la misma que cuando se seca el gas.

Si el lecho es enfriado en la misma direccién que cuédn-
do se calienta habrd un periodo de tiempo después gue los le-
chos se han cawbiado durante el cual el punto de rocfo del gas
secado tendrd un valor mds alto.

La razdén de esta conducta es gue la adsorcidén del agua

continta en forma de zonas,
El primer piso del adsoryente se satura con el agua del

sas. Los siguientes pisos mds bajos entran en accién cuando -
los pisos superiores se saturan. Si el lecho adsorbente es =
eniriado en la misma direccién que fué calentado, mientras el
lecho se enfria comienza a extraer agua del gas frio; esto
significa que cuando el lecho es puesto sobre la corriente =
para sacar el gas, la dltima parte del lecho, resaturard la =
UWltima parte del gas que habia sido ya secado en la parte su
perior del lecho hasta que el agua acumulada del gas refrige-
rante es agotada.

Para disminuir los efectos del gas refrigerante sobre
el punto de rocfo, detenemos el ciclo de enfriamiento cuando

1o temperatura de salida del gas estd a 30°F por encima de le
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torre secadora.

El gas usado para la regeneracién es enfriado para se-
parar el agua extrafda del adsorbente durante el ciclo de re
generacién.

El gas enfriado tiene alrededor del mismo contenido de
agua que el gas que entra y se une a é1 para la deshidrata--
cién.

Esto es posible tom-ndo la cafda de presibén a través de
la vdlvula de control del rate of flow que desvia el gas de
regeneracién.

En una pequeiia planta de registro de esta cafda de pre-
sién no es de mucha importancia, sin embargo si un gran volu
men de gas se estd secando serfa conveniente colocar un com-
presor para elevar el relativamente pequeiio volimen de gas de
regeneracién antes de considerarla pérdida de carga sobre la

mayor parte del gas.
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ETAPA DE DESHIDRATACION

BASES DEL PROYECTO DE UNA UNIDAD DE ADSORCION.-
Adsorbentes.- Las dimenciones de la torre de adsorcidén, de-
pende del tiempo y del ciclo de secado y del proyecto de 1la
capacidad de adsorcién de agua por el desecante.

Adoptaremos normalmente un ciclo de secado de 8 horas;
0 sea, que disponemos de ocho horas para calentar y refrige
rar la segunda torre como tiempo de refrigeracién.

Para una maxima seguridad se proyecta la capacidad del
lecho de adsorcién de agua igual a 50% del peso de desecante
Figura III.

Cuando el lecho adsorbente es nuevo su capacidad serd
mucho mayor que el 5%, y el tiempo de regeneracidn puede ser
reducido a dos o tres horas.

Efecto del envejecimiento del desecante.-ula capacidad del de
secante en ¢l término de su vida depende de varios factores,
y ademds de la marca del producto.

Aquellos son la composicién del gas, las condiciones de
regeneracién y el tratamiento dado al desecador.

Estos efectos estan reflejados en las figuras 12 y 13;
Yy en la tabla 2 de la figura 12 muestra los efectos del enve
jecimiento sobre 1« capacidad del mobilbeads y sobre la ali-
mina activa en una planta donde los hidrocarburos son recupe

rados del gas natural por refrigeracién. La temperatura de re
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generacidén ‘es relativamente baja como mucstra la figura.

También el gas natural es rico cn contaminante de pro
pano e hidrocarburous pesados son adsorvidos por el desecante
En cesta planta la adsorcién de aceitec no se a,lica.

La operacién del desecante serdn severas por causa de
la llegada ocasibénal de lfquido y por la reducciébén dec presiédn
durente la regencracién.

Hay una pequefla diferencia entre la capacidad de adsor-
cidén del mobilbeads y de la alumina activada como mucstra 1la
figura 12.

La figura 13 muestra una comparacién molar cuando se se
ca gas de residuo en una planta de adsorcién.

Aqui la temperatura de¢ recgencracién son mds altas y tam
bien mayor peligro de extraer los hidrocarburos voldtiles.

La adeorcién continua de accecites constituyentes alarga
la desccacidén. Aqui es evidente que el mobilbeads ticne meyor
capacidad de adsorcién de eagua 1luecgo de un perfodo extenso
de operacién.

El mobilbecads fué instalado luego de la aldmina activa-
da.
llas datos de planta.- La tabla 2 da datos comparativos de 1la
capacidad de deseccantes de otras plantas. El material utiliza
do cs mobilbeaus. Se puede notar que la temperatura de rcgene
racién es lo suficientemecnte alta y si es secado gas adsorbi-
do la cepacidad del mobilbecads viejo es mayor del 5%.

Medidas de¢l lecho.- En la eleccidén de las dimensiébnes de la
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torre de adsorcién preferimos usar un lecho longitudinal de
3 a 5 veces el diametro.

Esto ha permitido usar torres con velocidad razonable.
Ta pérdida de presibn a traves del lecho pucde ser calculada
por las ecuacioncs usuales para cada tipo.

De cualquier modo algunos graficos de pérdide de carga
estan dados en un articulo de "Amero,Moore y Capbell: Desing
and use of Adsorption Drying unit". Chemical Engincers Pro-
gress. Jul. 1947.

Este articulo tambien contiene una buena informacién
general sobre deshidratadores de sélidos desecantes.

Si la torre es dimensionada como hemos recomendado, c-

1llo posibilitaré que la pérdida de presidbn a travdés de la to
rrec sea relativamente menor.
Calcntamiento del desccante.~ La temperatura a la cuzl se ca
lienta el gas de regeneracidn serd suficiente para extraer el
agua adsorbida y los hidrocarburos contaminantes en una razo
nable longitud de ticmpo. A la temperatura de 300°F es sufi--
ciente para extraer el agua; pero para dar una mayor vida al
desecante deben usarse tempcraturas mayores. Es preferible u
na temperatura minima de 350°F y una de 400°F es me jor.

La cantidad de gas necesarie para regenerar la torre
puede ser calculada mediante un balance de calor. Esto cs ma$d
satisfectorio que utilizar porcentajes arbitrarios.

Gradiente de la temperatura de regeneracidén.- Observando las

temperaturas obtenidas durante el ciclo de regeneracidén y fun
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cionamiento el balancec de calor puede ser calculado. Dicho
gradiente estd indicado en la figura 14; como se indica sobre
¢sta curva, untipico funcidbnamiento de regener-cidén, mucstra
que el lecho es calentado en ctapas. Primero hay una 2zona de
prccalentamiento, hasta que se alcanza la platea donde comion
za a ser extrafda el agus. Cuzndo se alcanza el final de e
este platea se pucde considerar que ha sido cextraida la me-
yor parte del agua, Luego de la platea hay un periodo de pos
terior durante el cuel se extraen la mayor partc de los hidro
carburos que pueden ser volatilizados.

Comunmente se calienta hasta que es alcanzada una segun
do platea la cual da l1la mayor temperatura que debe ser alcan-
zada,

Para resolver el ticmpo de calentumiento (generalmcnte
cuatro horas) se puede calcular la carga de calor necesaria
en cada una de las zonas.

Para proyectar con el propoaito de calentar duranive 4

horas, el tiecmpo se divide as{:

Zona de precclcentamiento: 1.25 hs.
Evolucién de agua - 1.50 hs.
Zona de segundo uso S 1.25 hs.

4.00 hs.

La carga de calor en cada zona que es la necesaria pa-
ra calentar el desecante, el adsorbentc, su contenido de ad
sorbatos, el material del conducto y el aislemiento.

En la zona donde el agus debe ser extrafda debe consi-
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derarse el calor dc vaporizacidn.

Conociendo la temperatura a la cual sc calienta durante
la regeneracién del gas, podemos calcular la cantidad de gas
de regeneracidén necesaria para cada zona. Esta cantidad pue-
de ser ajustada a un valor promedio tanto gque un volumen cons
tante puede ser usado durante todo el ciclo de regenerccidn.

El agua usualmente es llevada c¢ntre los 200 y 250°F ha
ciendo caso omiso de la presién de regencracién.

Enfriamiento del descecante.- La cantidad de gas de regenera-
cién debe ser suficicnte para enfriar el desecante en dos ho
ras aproximadamente. Estos términos hacen un total de scis ho
ras gue deben ser usados para completar el proceso dec regene-
racidn,
Regeneracidén del gas frio.- La carga de calor y la diferencia
de enfriamiento
de términos de temperatura (rango)/ es medida constantemente
por la naturaleza del proceso discontinuo. El1 enfriamiento
debe scr medido sobre la zona de enfriamiento la cial da 1la
mayor demanda de enfriamiento. Esto s usualmente el tiempo
durante la platea de regeneracidén del ciclo de calentamiento.

Se recomienda la instalacién de un scrubber delantec de
la unidad de deshidratacién para extraer el agua licuada y 0O
tros contaminantes.

Prevencién de la condensacién.- Todas las precaucionecs deben
ser tomadas para evitar la condensacién del agua en la torre
de absorcién. Estos medios de aislar todas las superficies de

las torres incluyendo las cabezas y aislando las carerfas, so



bre todo en aqucllos puntos donde los productos condensados
pucden introducirse en la torre de adsorcién.

Calentamiento en contracorricente.- Otra practica que se cono
ce para incrementar la vida del desceccantc es calentar cl le-
cho durante el ciclo de regeneracidén en una direccién en con
tracorriente & la usada en secar el gas.

Esta tienc dos ventajas:

1).-Los hidrocarburos que contaminan el desecantec y que
son adsorbidos tambien en la primera capa de secado son extrail
dos de la torre en lugar de ser dirigidos a la porcidén inferior
del deseccante.

2).- Tambien el gas de rcgeneracién toma contacto prime
ramente con aquella porcién del lecho que estd mds saturada
con agua.

Concluyendo esta discucidén mencionaremos gque la inspec
cibén de las unidades de deshidratacidén para tomar un punto de
rocfo preeiso de los gases secos, puede sebp dificultoso por la
condensacidén de vapores de los hidrocarburos.

Por ésto es beneficioso reducir la presibn a la cual se
mide el punto de rocio, con el medidor de puntos de rocio del
Burcau of Mines a una temperatura en que se forme sélidos en
el mirador en lugar de gotas de liquido.

La formacién de sélidos sobre cl centro del mirador ayu
dard a distingir el agua, aunque la expericncia muestra la di
ferencia entre la condensacién de agua liquida y la condensa-

cidén de hidrocarburos.
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Tambidén como precaucién, el punto de rocfio dcbe scr me-

dido bajo varizs presioncs diferentes. Mientras la temperatu-

ra d¢ rocio variard, si recalizamos lecturas corrcctas obten—-

dremos las libras por millén de aguc correspondientes. La 11-

nea de muestra del aparato de medicién del punto de rocio de-

be ser de metal. No se permitcn lineas de caucho o pldstico.

Cdlculo de la temperatura de rocfo de la mezcla.-

Presién 588 psia = 40 atm. .
|t = 0°F t = 40°F t = 35°F |
Gas . K | m/K| K m/K | K | m/K
Inertes 15.0 | 1.4 |10.0| M 96| 15.6 | 15,0[16.3
Hidrdgeno 15.4 114.0 | 1.1 13.0 1.2 | 15.4] 1.3
Etileno 7.8| 1.4| 5.6] 1.2 | 6.5] 7.8] 6.8
Metano 31.0 | 2.7 | 11.5 2.5 12.4 | 31.0|19.5
Etano 16.1| 1.0{15.5| 0.8 | 18.9 | 16.0{20.0
Propileno 7.2 0.5 | 13.1 0.4 18.0 7.2(18.3
Propano 6.6 0.5 ]|14.3 0.4 | 18.8 6.6] 5.6
Butano 0.9 0.2 4.5 1.9 4.7 0.9} 5.6
100.0 76.3 96.2 101.2 |

Punto de rocfo: 35°F = 1.67°C

didos .-

Peso especifico:

vV = 149

Determinacién de los datos nccesarios para la ficha de pe-

P=1/N P= [1/0.0277] gr/l = %6.1 gr/l

A



Calor

especifico:

‘ GAS m Cp m Cp
Inertes 0.150 8.70 1.31
Hidrdégeno 0.154 6.86 1.06
Metano 0.310 8.38 2.60
Etileno 0.078 10.02 0.79
Etano 0.161 12,13 1.95
Propileno 0.072 14.75 1.06
Propano 0.066 16.82 1.10
Butano 0.009 20.44 0.18

MCp= 10.09
Mcp 10.09
N = = = 1.245
MC_ - 1.99 10.09 - 1.99

b
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d. F. PRITCHARD & CO.
OF CALIFORNIA.-
4625 Reaneke Parkway

Kansas City 12, Missouri

DESHIDRATADOR
Ficha de solicitud

Para facilitar a nuestros Ingenieros de diseiio a selec-
cionar el deshidratador mds eficiente y econémico para su apli
cacién especifica, sirvace completar esta ficha:

1l.-GAS A SER SECADO

a Descripcién y composicidn .?P????.}?%5?2}?:?%292327’8%;

(:JI:I431%;021_{616.1%;03}.16?.2%;031}86.6%; C,.0.9%

o & & °o o © 6 o &6 & 0 o o @ & o o Q.'..l.4+...ﬂ°°on¢°°ﬂﬂ.°

.b Aplioacidn ...??P?Iﬁ‘??}ér’l‘q?ﬂge{14oI‘..‘......000.0.'000.

¢ Flujo ??9299?.??(???..... (en-cond. st.14.7 psi & 60°F)

d Presidn ,...,.?9.?P?I..........,...u,... Pe.S.i.gZ.
(-] ,
¢ Temperatura ....ccee....°F mdx ..?:?7.9....,.°F min.

‘Jontenido inicial de mczcla ?.%???29.???@@.9??}?.????..

Peso especifico .??:}9.5{}.... Calor especificolo'ogBTU/lmo

5 m®

Mdxima pérdida de presidn permisible ...eeeeececccsoens

i Material adsorbente preferido . silica - gee

® © 06 06 ¢ 0o 6 86 06 060 0 0 060 0 ¢ 0 0 00 0

2 .~-0PERACION Y CONTROL

j Secado continuo en 24 horas .....?}..,...............,.

k Secado intermitente ..... de ..... horas por dia

1 Tiempo cspecial de operacién requerido ceeeeccesceccoas

m'Controls manual .....S5emi automdt .......Total autom.??



3.~MECANICA Y ESTRUCTURA
n Instalacidn interna ....c.....CXtETN2 cccecooocoocassooe

o Cierrcs eléctricos: standard ........ impermeables ....

Nombre de la firma ceceecececcecocsccocscsoocsseose

Direccidn ® © 6 © ¢ 0 © 0 0 0 © 0 0 0 00O © 6 ® o 0 0 0 0 0 ® 00 @ O @ 0 0

Lugar dela

Instalacién ® ®© 0 © »# © © 0 © © 0 © 0 © 0 O @ ©® ® 0 ©® © 0 ® 0O 0 e ® 0 ¢ ¢ O

® ®© O 0 0 0 0 0 0 060 0 O 0 0 0 0 00 0 O 2 ® O 0P O O 00 6 s e 0 IO O e 0 8 00 0 O
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ETAPA DE RECUPERACION.-

BALANCE ESTIMATIVO DE MATERIAL

Composicién de la alimentaciébn.-

Inertes 15.0
Hidrégeno 15.4
Metano 3.1
Etileno 7.8
Etano 16.1
Propileno T.2
Propano 6.6
C4+ 0.9

100.0

(fraccidén molar)

Torre demetanizadora.- Se proyecta esta torrec suponiendo que

se recupera el 93% de ctileno y se admite
de contaminado de meténo.

C4lculo para fondo:

Etileno: 7.8 x 0.93 = T7.2%

Caudal de fondo: 38.0 mol/100 mol alim.
le corresponde a 99.5% dado que lleva 05%
dc contaminado de metano; luecgo:

Mctano: 38.0 x 0.5/99.5 = 0.2%

en el fondo un 0.5%

Etileno 7.2%
Etano 16.1%
Propileno 7.2%
Propano 6 .2%

Cypy 0.9%
38-0;0
Metano 0.2%

38.2 mol/100
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Cﬁlculo para cabeza:

Se realiza por diferencia.

Incrtes 15.0 moles/100 mol alimentacién
Hidrdgeno 15.4 " "
Metano 31 - 0.2 = 30.8 n n

Etileno 7.8 - 7.2 = 0.6 " "

61‘8 n 1
Torre deetanizadora.; Se recupera el corte etano por caebeza,
Y como 1la recuperacidn de etano no interesa, podemos disertiar
wna torre de mediana eficiencia (de rendimiento bzajo). Se dé
un rendimiento de etano de 80% y sc¢ considera una contamina-
cibén de propileno de 0.5% en la cabeza.
Célculo de productos de cabesza:

Btano: 16.1 x 0.80 = 12.88% mol/mol alimentacidn.,

Propileno: Caudal 20.28 99.5% Etano 12 .88¢%
Contaminacién 0.5% Etileno T . 20%

Proporcién 0.10 mol/100mol Metano 0.20%

20.28%

Propileno 0.10%

20.38%
Productos de fondo:
Etano 16.10 - 12.90 = 3.20 molesg/mol alimentacidén
Propileno 7.2- 0.1 = T7.10 " "
Propano = 6.60 " "

. C4+ :1\0—,90“ " "
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Torre de etileno.~ Se considera gque la recuperacién de esta
torre es de 97% de etileno por cabeza con un contaminado de
0.5% de etano.

CAlculo de productos de cabeza:

Etileno: 7.2 x 0.97 = 7.0 # moles/100 moles de aliment.

Etano:caudal 7.2 97.0 # metano 0.2%
Contaminacién 0.5% Etileno 7 . 0%
Proporcién  0.036 mol/100molalim. 7.2%

Etano 0.04%
7.24%
Productos de fondo:
Etileno 7.2 - 7.0 = 0.20
Etano 12.88- 0.04 = 12.84
Propileno = 0.10

13.74 moles/100 mol de alim.
























ETAPA DE RECUPERACION

CALCULO DE LA TORRE DEMETANIZADORA

GENERALIDADES.- Para calcular el nimero dc platos de una to-
rre de rectificacién, para el caso de multicomponentes, recu
rrimos al trabajo de Gilliland. (Ind. Eng. Chem. Jul. 1940),
"que representa una correlacidén empirica entre el nimero teb-

rico de platos y la relacién de reflujo.

Para aplicar la relacién de Gilliland es necesario conocer

el nimero minimo de platos a reflujo total y la relacién de re

flujo minimo que se requiere.

1).- Nimero minimo de platos reéricos.-

Cuando se desean separar dos componentes de una mezcla mul
ticomponente, el que tiene el punto de ebulliciédn mds kajo se
llama "componente de llave liviano"; y el que tiene el punto -
de ebullicién més alto "componente llave pesado"

El nimero minimo de platos tedricos se calcula por la ecua

cién de Fenske (Ind. Eng. Chem. 1932)

Xrkp, ,XHKw,

Y 7 ~)
log XKW XHKD
S = cme= (1)
M
log LK
Sy 3 Nimero minimo de platos para reflujo oo

X 3 Moles de cada componente en destilado o fondo por 100 mol



39

de alimentacion.
Ly 3Subindice del componente llave liviano.
Hy ;Subindice del componente llave pesado.
;Subindice referente al destilado.
sSubindice referente al fondo.

0( 3;Volatilidad relativa.

2).- Relacién de reflujo minimo.-

Gilliland ha propuesto algunas férmulas para predecir la
relaciédn de reflujo minima, pero todas poseen la desventaja -
de estar compuestas de un nimero comple]o de términos que re-
quieren un cédlculo aproximativo para su solucién. la Ecuacién

méds aceptable es la siguiente:

o px-Irktl, Xrxp €
2 ) ( — = Xuxp ) =) (X, p~I XnNkp) + « -
A gt LK ?

— "'XHD) teacs e (2)

o 000

c_%.)M : Es la minima relacién de reflojo correspondiente a un
nimero de platosinfinitos (S = ®).

dLK 3 Volatilidad relativa del componente clave liviano con
respecto al clave pesado.

X s Fraccién molar de cada componente en el liquido.

( % )M 3 Se calcularid para dos estados de vaporizacién de la

alimentacién:
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I) Alimentacién "lfquida".- Corresponde a la vaporizacién de
la fraccibédn de alimentacibn correspondiente a los compo--

nentes mds livianos que el componente llave liviano.
Para los componentes mds livianos que el componente lla

ve liviano es:

Y para el componente llave liviano y los mis pesados que és-

te:

Siendo:

ZL s Relacién de la fracciébén molar de cualquier componente 1i

viano, al componente clave pesado en la alimentaciébn.

Relacién de la fraccién molar del compouente llave livia

Ce

Zn
no con cualquier componente pesado en la alimentaciébn.
II) Alimentacién "vapor".- Corresponde a la vaporizacién de -
la fraccibén de alimentacibén que posee los componentes més
livianos que el componente llave pesado.
Para los componentes mds livianos que el componente lla-

ve pesado

y

Y para los componentes mds pesados que el componente llave pe

sado:
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Después de calculadas las relaciones de reflujo minimas
para alimentacién "1lfquida" y "vapor", las relaciones de re-
flujo minima para la vaporizacién real se determina por in--
terpolacién.

El primer término de la derecha de la ecuacién (2) es el
que corresponde a una mezcla binaria, o sea que dicha ecuacién
se transforma para una mezcla binaria cuando los componentes -
méds livianos que el componente llave liviano tiehen volatili--
dad infinita y todos los componentes mds pesados que el compo-
nente llave pesado tiene volatiiidad cero.

Bajo estas consideraciones, la ecuacién es exacta cuando
Irx es la relacién de los dos componentes en la fase liquida -
de la alimentacién. Esto es, si la carga es introducida como -
un liquido en su punto de ebullicién I = Zpyx. Si la carga es

introducida como en el punto de rocio ILK - ZLK/O(LKque es 1la

relacién de los dos componentes en el liquido de equilibrio.

Para estados intermedios de vaporizacién, Iy Puede ser

calculada por interpolacién directa de la minima relacién de

reflujo sobre la base del porcentaje de vaporizacién y entre

el 1iquido saturado y el vapor saturado como alimentacién.

En el caso de mezclas de multicomponentes, la ecuacién

(2) es semiempirica y se hace necesario hacer una simplifica--
cién aproximada en su aplicacién.

El vapor exacto de los I no pueden ser calculados directa
mente de la composicién y del estado de vaporizacién de la ali

mentacién, ya que el liquido del plato de alimentacién no es i
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gual a la fase liquida de la alimentacién, como en el caso -
de una mezcla binaria,

Como resultado es necesario definir las I empiricamente
para dos estados de alimentacién vaporizada, arbitrariamente
tomados para simular una mezcla binaria de los dos componen-
tes llaves, y luego interpolar a la relaciédn de reflujo mini

ma correspondiente a la vaporizacién real de la alimentacién.

3).- Relacién de Gilliland entre platos teéricos y Relacién

de reflujo.-

Se ha graficado los resultados de un gran nume-
ro de ensayos con mezclas binarias y multicomponentes. Las -

coordenadas de dicho gréafico son:

Ordenadas: & (S) = : (3)

Abscisa : F (

Se observd que todos los puntos podrian ser representa--
dos por una sola curva dependiente del tipo de grado de sepa-
racién.

La coordenada correspondiente al minimo reflujo esté cal
culada por la ecuacién (2).

Se aconseja aumentar eq\tres platos teéricos o el 10% el

nimero de platos obtenidos por la correlacién de Gilliland.






4).- Eficiencia del plato.-

Debido al gran nimero de factores que indudable-
mente influyen en la eficiencia del plato de una torre de frag
cionamiento, cada férmula deberd incluir las variantes més im
portantes.

Gunnes (Sc, D. Thesis, Mass. Ins. Tech. 1936) correlacio
né los resultados de algunas investigaciones sobre mezclas de
petréleo en base a la presién de vapor del liquido. Este es -
un método de correlaciédn indirecta entre la eficiencia del
plato y la viscosidad del 1liquido; considerando que la visco-
sidad de hidrocarburos puros y las fracciones con punto de e-
bullicién cercano es funcibdn de la presidn de vapor.

La eficiencia del plato fué llevada a un grafico con res
pecto a la fluidez (inversa de la viscosidad) para un gran ni
mero de ensayos hechos en torres comerciales. (Ibid. pag. 245)

Cuando la eficiencia del plato excede el 100% para flui
dez mayor que 9 cp~l, no es un error, debido a que el flujo -
del liquido a través de los platos origina un gradiente de
concentracién que puede lograr un mayor grado de fracciona---
miento que el liquido en el plato estd en equilibrio con el

vapor.

5).- Localizacién del plato de carga.-

Una aproximacién simple para localizar el plato
de carga, consiste en suponer que la proporcién de platos ac-

tuales sobre el de alimentacién, serd la misma que se requie
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re para realizar la misma separacién entre los componentes -
llave a reflujo total. Esto es; el nimero de platos teéricos
a reflujo total se calcula para el cambio de concentracién -
de los componentes llave entre las composiciones del destila
do ¥y la alimentaciébn.

Se supone luego Que la relacién de estos al nilmero to--
tal de platos teéricos, a una relaciédn de reflujo infinito,
es la misma que la relacién de los platos actuales sobre el

de alimentacién, al niimero total de platos.
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CALCULO NUMERICO DE LA TORRE DEMETANIZADORA

Condiciones de entrada.

Las especificaciones con que entra la alimentacién son

las siguientes:

l).-
Composicién Moles %
Inertes 15,00
Hidrégeno 15,40
Metano 51,00
Etileno 7,80
Etano 16,10
Propileno 7,20
Propano 6,60
Butano 0,90
100,00

Componente llave liviano: Metano

Componente llave pesado : Etileno

2).- Presibén: P; = 40 - 2 = 38 atm. = 541 p.s.i.
Se considera que la pérdida de presién desde el compre--

sor a la torre es de 2 atm.

3).- Temperatura: Se supone que el 40% de la alimentacién en-
tra en forma de vapor y el 60% en fase liquida, luego se de--
terminard la temperatura a la cual la alimentacién estard en

dichas condiciones especificadas (se aplica el criterio del -
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-Eng. Data Book p. 165).

ler.Tanteo: -100°F 2do.Tanteo: -15000

COMPONENTE ’
KV +1 —VM ] ﬂ-ﬁ-l ‘VM
M K L Ky +1 K L K+ +1

Inertes 15,4 5,800 4,89 3,07 3,400 3,97 4,58 4,55 10,42
Hidrégeno 15,4 14,000 10,38 1,46 16,000 11,52 1,33 1,33 14,07

Metano 1,0 1,500 2,01 15,42 0,780 1,52 20,04 20,04 10,96
Etileno 7,8 0,370 1,20 6,60 0,200 1,13 6,91 6,91 0,89
Etano 16,1 0,210 1,14 14,10 0,100 1,07 15,10 15,10 1,00
Propileno 7,2 0,042 1,05 6,78 0,020 1,04 7,01 7,01 0,19
Propano 6,6 0,045 1,03 6,40 0,014 1,01 6,56 6,56 0,05
Butano 0,9 0,010 1,01 0,05 0,002 1,01 0,8 0,85 0,05

100,0 53,88 61,37 61,37 38,63

Se tomard como temperatura de entrada tl

Determinacién del punto de rocio del destilado y del punto de

ebullicién del fondo.-

(Se aplica el criterio del Eng. Data Book p. 156)

Al fin de calcular la volatilidad promedio, el punto de ro-
cio del destilado y el punto de ebullicién del fondo deberén
ser calculados por tanteos utilizando lascomposiciones su--

puestas.



47

La presién del fondo de la torre se considera igual a
la de la alimentacién; en cambio la de la cabeza se dismi-

nuye en 3 p.s.i. debido a la pérdida de carga a través de

la torre.
Destilado:
t £ -150°* | t = - 170°F
COMPONENTES M M
M K K K | %
Inertes 15,0 3,5 4,28 2,6 5,78
Hidrégeno [15,4 16,5 0,95 | 16,6 0,95
Metano 30,8 0,8 38,50 0,6 | 53,00
Etileno 0,6 0,1 3,33 | 0,3 | 1,76
61,8 47,06 61,49

Presién 538 p.s.i.

Si la suma de los M/k = M el vapor se encuentra en el

punto de rocio.

Temperatura de rocfo: t = ~ 170°F
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Fondo.
_ ler.Tanteo 60°F | 2do. Tanteo 80°F

COMPONENTE
M K M.k k M. k
| Etileno 7,2 1,40 | 10,10 1,55 11,09
Etano 16,1 0,99 | 15,49 1,15 18,50
Propileno 7,2 0,55 3,60 0,60 4,32
Propano 6,6 0,42 2,78 0,50 5,30
Butano 0,9 2,18 1,96 0,22 0,20
Metano 0,2 2,98 0,60 3,10 0,62
38,2 34,53 38,03

La presién es de 541 p.s.i

Si la suma de los M.k = M el 1iquido se encuentra en el pun

to de ebullicién.

Temperatura de ebullicién: t = 80°F.

Cédlculo de la valatilidad { py--

Se halla determinando la media geométrica entre las O(LK

en el punto de rocfo y en el de ebulliciébn.




Destilado:t=-170° |Fondo:
COMPONENTE K. |

K d - .&.-'1'...- K

]2. KHp A N mp

Inertes 2,60 7,650 11,40 7,360 | 7,420
Hidrégeno 16,60 48,800 10,00 6,430 |17,740
Metano 0,58 1,701 3,05 1,980 | 1,840
Etileno 0,34 1,000 1,55 1,000 | 1,000
Etano 0,08 0,236 1,15 0,742 | 0,421
Propileno 0,02 0,044 0,60 0,388 | 0,119
Propano 0,01 0,024 0,50 0,322 | 0,088
Butano 0,01 0,003 0,22 0,142 | 0,026

Todas estas volatilidades se han calculado en base

al componente clave pesado (Etileno).

Minimo nimero de platos teéricos.- (Reflujo total)

Se calcula aplicando la férmula (1)

log 1858 - 3,26905 = 12 platos

tebricos

SM = =
log 1.838 log 1.838 00,2644

Relacién de reflujo minima.-

Se aplica al criterio explicado en el 2do. punto -
del método general o sea, determinando las relaciones -
de reflujo para "Alimentacién liquido® y "Alimentacién

vapor" e interpolando luego.
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FRACCION MOLAR (x)

COMPONENTES | TIPO

Aliment. | Destil.|Fondo O(av
Inertes L 0.150 0.150 | ====- 7,420
Hidrégeno L 0,154 0,154 | ----- 17,740
Metano LK 0,310 0,380 0,002 1,838
Etileno HK 0,078 0,006 0,072 1,000
Etano H 0,161 + 0,161 0,421
Propileno H 0,072 - 0,072 0,119
Propano H 0,066 - 0,066 0,088
Butano H 0,009 - 0,009 0,021

P P SPETL Sy S0y 3

L: Componente livianb

LK: Componente llave

liviano.

pesado.

H: Componente pesado

HK: Componente llave

Valores de z, I para "Alimentacién liquida' y "Alimenta--

c¢ién vapor'.

Segin criterio del punto 2:

"Alimentacién liyuida"

x\L

7 =
L

XA HK




"Alimentacién vapor"”

X X X
K
7. = AL Z = <£§LK Zy = _ééiL.,
L X = X X
/\ HK /\ HK H
an 21k _
Ii = o ILK o IH = ZH
L LK
~ "ALIMENTACION LIQUIDA" | "ALIMENTACION  VAPOR"
COMPONENTES
Z I I I
L 1L H %L L H
Inertes 1,921 0,191 - 1,921 | 0,191 -
Hidrégeno | 2,030 1,162 = 2,030 | 1.19) -
Metano 3,960 3,960 - 3,960 | 2,160 -
Etileno - - - - - -
Etano - & 1,93 - - 11,93
Fropileno = - 4,31 - | - 4,31
Propano - - 4,69 : - | - | 4,69
Buteno . - - 34,40 = | - [34,40

"Alimentacién lfquida" con un 38% de vaporizacién .-

(% Inertes + H,)
1.838x3 9+ 0,308 17,74
(._g_)M + 1 :( : <) (-"—— - 0,006)  —
1,838- 1 0.96 17,74-1
7.42

(0.154-1,162x0.006 )+ ———
T.42-1

(0.15-0.191x0.006) +



0.421 0,308 0,119 0,308
+ - -~ ((————— ) * o= - - 0)+
1,838-0,421 1,93 1,838-0,119 R
0,021 0,308
+ 0,088 ( 03308 _ 0) + (_,_ : o)
1,838-0,088 4,69 1,838-0,021 34,4
('%r )M = 0.71+0,152+0.13+0,0476+0,0021+0,0007+0,0006=1=0,043

"Alimentacién vapor" con 69,2% de vaporizacién.-

o 1,838x2,16 + 1 0,308
o~ + l = A - ’ 6
() ( 8361 ) ( T 0,006) +
+ (0,154-1,162%x0,006) +
17,74-1
7,42 0,421 0,308
+ (0,15-0,191x0,006) + ( - 0)+
7,42-2 1,858-0421 1,93
0,119 0,308 0,088 0,308
+ ( - 0) + ( - 0)+
1,838-0,019 4,31 1,838-0,088 4,69
0,021 0,308
* - memes——e= -0 )
1,838-0,neY" 39,4
(—%_)M = 1,043+0,153+0,13+0,0476+0,0021+0,0007+0,0006-1=0, 05

La alimentacién, segin datos anteriores, estd vaporiza-

da al 38,63% se interpola para este valor, obteniendo la re-
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lacién de reflujo minima cQrrespondiente a la vaporizacién

de la alimentaciébn.

8,63 - 30,4
= 0,043 + ( il ) (0,05 - 0,043) = 0,04l

69,2 - 30,4

Correlacién entre platos tefricos y relacién de reflujo.-

Usando los valores del numero minimo de platoé tebri-
cos Sy = 12 y 1la ﬁinima relacién de reflujo (0,044) obteni
dos anteriormente, se traza un grdfico que relaciona el ni
mero de platos tedricos correspondientes a varios reflujos_

utilizando el criterio del pdrrafo 3, Grafico I.

0/D F(0/D) S g (s) gég?gs beori-
(O/D)M 0,044 - o) - (o)

0,700 | 0,386 18,00 | 0,315 16,00
1,000 | 0,478 17,02 | 0,260 15,02
1,500 | 0,582 15,03 | 0,202 13,03
2,000 | 0,652 14,58 | 0,164 12,58
2,500 | 0,702 14,10 | 0,140 12,10
3,000 | 0,738 13,82 | 0,121 11,82

4,000 0,792 13,40 0,096 11,40

® - .8 12,00 - .| 10,00

* .~ Es necesario hacer notar ﬁue el rebuiler es considera-
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do equivalente a un plato teérico; y cuando existe una cch
densacién parcial en lugar de una total, se debe considerar
también equivalente a otro plato teérico.

En nuestro caso se presentan las dos condiciones luego

seré:

Nimero real de platos de fraccionamiento.-

Para determinar el nimero real de platos, es necesario
conocer el promedio de viscosidad del liquido de los platos
La viscosidad es tomada a una temperatura promedio entre la
cabeza y el fondo de la torre.

La viscosidad de la mezcla se obtiene como la suma de
los valores de cada componente, dicho valor estd constituf

do por el producto:

M ox d. V

x; fraccién molar 6 s densidacé
Y ; viscosidad cinemética.

Con el valor de la fluidez (inversa de la viscosidad)
se recurre al gridfico de Maxwell (pdg. 245) y se obtiene -

la eficiencia.
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Grafico II

| FRACC. T peNsID.| VIS.CINEM. | VISCOS.
COMPONENTES ;
X J- ‘ 0 - (centip.)
Inertes 0,150 0,808 0,010 0,0121
Hidrégeno |0,154 0,009 0,020 0,0001
Metano 0,310 0,160 0,280 0,0149
Etileno 0,078 0,535 0,378 0,0156
Etano 0,161 0,530 0,378 0.0325
Propileno |0,072 0,650 0,740 0,0365
Propano 0,066 0,650 0,740 0,0326
Butano 0,009 0,675 1,010 0,0061
0,1501

Fluidez: 14u = 1/0,1501 = 6,63

Del grifico de Maxwell P4g. 245 se obtiene una eficiencia
de plato de 86,5%.

Usando la eficiencia de platos de 86,5% el nimero de
platos reales [R:] es computado para 'varias relaciones de

reflujo.

[R] = P x Eficiencia

El nimero actual de platos estd graficado contra la
relacién de reflujo en el gridfico III.

Adoptando una relaciéﬁ de reflujo de 1, el nimero de
platos reales correspondientes es de 17,52 que, incrementa

dos en un 10% resultan 20 platos.-
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Localizacién del plato de carga.-

El cdlculo del nimero de platos por encima del alimen
tador, se basa en la relacién de platos tebricos al reflue
jo total necesario para producir el cambio en la concentpg
cién de los componentes llave entre la alimentacién y el -
destilado. Esta proporcibn es aplicada al nimero real de -
platos (incluyendo el reboiler) para calcular el nimero de
platos por debajo del de alimentacién.

Para tener en cuenta cualquier diferencia apreciable
en la volatilidad relativa, arriba y por debajo del plato
de alimentacién, la volatilidad relativa usada para calcu-~
lar los ®latos de reflujo total entre la alimentaciébn y el

destilado, estd dada por la férmula:

1/2 '
orxp. A 1xa 1,071 4,000
ogl = | - x = X - = 2,57
s QS S (. 1,000 1,000

1/2

El nimero de platos para reflujo total, requeridos en
tre la alimentacién y el destilado, se puede calcular por

la férmula:

(Sc_—) (—3"1"") ('5:3) - 2,57 n = 2,79

DHK

El nimero de platos reales sobre la alimentacién seré:

n 2,79 -
= (R + 1) = (20 + 1) = 4,90

M

La vaporizacién de la alimentacién puede ser tomade
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en cuenta por adicién de la fraccibén vaporizada an, mien-
tras que 100% de vaporizacién scréd equivalente a un plé%o
tebrico a reflujo total.

Se cambiard la proporcién de platos sobre el de ali-

mentacién en la siguiente forma:

(R +.vapqrigacién_) (R + 1) 2,79 + 0,38

SM 12

(20+1)=5,55

platos

Platos sobre el de alimentacién : 6
Alimentacién de la torre: plato &
plato 6
plato 8



ETAPA DE RECUPERACION



Datos para -

ETAPA DE RECUPERACION

CALCULO DE LOS PLATOS Y DEL DIAMETRO DE LA TORRE. -

En este cdlculo sc sigue el trabajo de "Petroleum

el cdlculo.-

Carga: 29,000 Kg/hora.

Refiner - Vol 32,No. 1 P4g. 150".

Vapor (Destilado + reflujo) :

29,800 x 1871.1

2398,46

= 23.350 Kg/hora

Liquido (Fondo + retorno reboiler): 77.800 Kg/hora.

Densidad del liquido:

COMPONENTE FRACCION | DENSIDAD FRACCION DE
MOLAR Kg/dm> DENSIDAD.
Metano 0,015 0,30 0,0045
Etileno 0,276 0,23 0,0635
Etano 0:477 0,37 0,1770
Propileno 0,127 0,52 0,0660
Propano | 0,104 { . 0,51 0,0530

| : \
Butano 0,009 0,58 00,0050
0,3690
Densidad del vapor: ¢f= P.M/V mol

kg/dm>



0,08205 m? at/Kmol °Kx166°K

COMPONENTES v P.M. v P.M.
Inertes 0,168 14 0,36
Hidrégeno 0,131 2 0,26
Metano 0,681 16 10,90
Etileno 0,018 28 0,30

P.M.13,82

= 0,36 m?/Kmol

é 13,82
D et = 43,2 Kg/n3
0,36
Temperatura promedio
60 + (-160)
— é" —==— < - 50°F

Densidad de vapor a - 50°F

0,0205 x 227.4

Vimolar = R.T/r =



CAPACIDAD DE VAPOR DE LAS CAMPANAS
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Se aplica la ecuacién

n ;3 Nimero de ranuras por campanas
W ; Ancho de la ranuda (pulgadas)
S, Altura de ranuras (pulgadas)
;5 Densidad del 1lfquido (1b/pie’)
¢ Densidad del vapor (1b/pied)
De catdlogo se adopta:

0.D. : 35"

I.D.: 3 3/8"

n : 25

w o h4/16"

So . 11 1/8" = 1,125"

Vv = 25x0.25xl.1253/2 \/_E%Q;j

]

Dado en- m2/hora:

27 .6

AREA POR TAZA

Aplicando la férmula:

D, = 0.D. (en pulgadas)

—e—— = 3,15x3,7511,65 pie’/min

- 11,65x1,7=19.3 m3/hora
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a, = 0,00545 (2xl,125+3,5)2: 0,18 pie3

NUMERO DE TAZAS POR PLATO
Serd igual al columen total de vapor en la columna

dividido la capacidad de vapor por taza.

Carga de vapor en la torre
23,330 Kg/hora

= = 844 m2/hora
27.6 Kg/m

844 m°/n
N = By hens = 42,5 43 Tazas

19,8 m2/hora

AREA OCUPADA POR EL TOTAL DE CAMPANAS

Comprende el 4rea ocupada por las campanas mds el es-
pacio entre ellas (segin se dispongan en cuadrado o en
triénguld)z

Se aplica la ecuacién:

0.785
0.905

O
JAN

Adoptamos distribucién en tridngulo

43 x 0,18
= 8,55 pie?

0,905

PERDIDA DE AREA (Ag)
Tiene en cuenta la periferia y distancia al vertedero.

Se toma 20% de A,
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20% de A, = 8,55/5 = 1,71 pie®

AREA OCUPADA POR VERTEDEROS

Se aplica la férmula:

L ; Capacidad de l{iquido de la columna (gal/min)

B <
-
(1] e “e

<
]

Al = 030534

DIAMETRO DE LA TORRE

* Se aplica la férmula:

Se adopta un

i

99.2
I}

A DL+ A

Se adopta generalmente 4 pulg./seg.

= 1,33 pie?

—1/2

(o)

Dp

8,55 +

0,785 .

1,33 + 1,11

o
n

= 3,85 pie

0,785

= 1,17 m.

Velocidad de liquido en los vertederos (pulg/seg)
77,800 Kg/hora/369 Kg/m> = 210 m2/hora.

210 m3/hora x 0.473 gal.hora/m’min = 99.2 gal/min

. exceso de 15%. Resultando: 1,25 m.



CALCULO DEL ESPACIO ENTRE PLATOS
Determinacién de Hg (nivel estédtico): Excepto en ins-
talaciones en que se deseen espacios estrechos, o donde

los 1liquidos tienen tendencia a formar espuma, h_. se toma

S
1/4 de pulgada.

Para hg se adoptardt 1/4"

Determihacién de hy (altura de la cresta sobre el ver
tedero)

Se calcula

Qq s Flujo de 1liquido sobre el vertedero (Gal/min)

L, s Longitud del vertedero (")
| Para Qw se toma el mismo valor del utilizado para el
cdlculo del arca del vertedero: 99,2_Gal/min.

Para Lw, se calcula la cuerda, conocida el 4rea del
segmento circular (Ap/2 = 0,625) y & radio del plato -~
(R = 1,925).

Cuerda = 2,37 pie = 28,44"

De 1o que resulta:

2/3

.2
hy = 0.48 | —0

= 0,48x1,99=0,892 pulg.

Determinacién de /\_ (Gradiente de liquido):
Se utiliza el grdfico de 1a"FIG. 1 (A\ /r vs Qw/DT)

% 99.2
-

25,8
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Q, (Flujo de 1lfquido sobre el vertedero).

Altura del vertedero: Se toma aproximadamente como Sy+hg.
1,125 + 0,25 = 1,375 Se toma ~» 2"
Del gréfico resulta: Zxo/r = 0,075

r = Nimero de filas de campanas normales al flujo del 11-

quido.

n
(9)

Resolviendo en forma grédfica r

Luego seré:
A o 0,075 x 5 = 0,375
Determinacién de Z& (Gradiente de lfquido corregido)

Se hace una correccién por velocidad de vapor, empleando

la férmula:

pie hora Kg #m>
8445 X 0.45 I 27.6 o3 X0,0025—

47,1 x 3.85

Que aplicada al gréfico 1 resulta /\//\, = 0,315

Luego, seré:
A = 0,375 x 0,84 = 0,315

Determinacién de la altura total sumergida:

Se hard por la férmula:

Aplicando la Tabla I para S, ~~ 1" y altura sumergida



~» 1 1/2" la separacidén entre platos es de 18" = 45,7 cm.

CALCULO DE LA ALTURA TOTAL DE LA TORRE

De acuerdo al cdlculo anterior, para 20 platos seré:

20 x 0,457 = 9,14 m.
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ANALISIS HIDRAULICO DEL DISENO DE PLATOS

CAIDA DE PRESION DEL VAPOR EN EL TUBO ASCENDENTE.- (hy)

Se aplica la férmula:

0,111 . dy
PE *J
d, = Didmetro interno del tubo ascendente (pulg.)
V, = Velocidad de vapor en el tubo en (pie/seg).
G = Dens. de vapor (1lb/pie”) |
L = Dens. liquido (lb/pie”)

La velocidad del vapor la calcularemos en base a Vg,
(capacidad de vapor por taza), y el 4rea del tubo ascenden
dente.

Area del tubo ascendente (segin catdlogo):F = 4,20 sq.inch

Didmetro interno tubo (segin catdlogo) I.D. =2,312 inch.

pie3
Ve - 11.65 min
Vy = = - - pye S 168 pie/min=2,8
4,20 sq.inch x % 5o.inmon pie/seg.
0.111 x 2.312" |

hy, = — . 3
Ke « 0.062 _lbm~
369 " .SKE pied : -

= 0,168 pulg. de 1iq. de plato.
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PERDIDA POR INVERSION DEL VAPOR AL ENTRAR EN LA CAMPANA.-(hr)

Se aplica la férmula:

A

Vy, = Velocidad del vapor a través del estrechamiento luego

-

de pasar el tubo ascendente y antes de entrar en las
pie

ranuras )
seg
d, = Didmetro interno de la copa (pulg).

Se eligié un tipo de tubo ascendente de modo que coin

cida con el espacio anular:
Vp = v, = 2,8 pie/seg.

Didmetro interno (segin catdlogo) d, = 3,375 pulg.

1,71
2.22 312
r T 23,1 BTG5 L = 0,096x0,949

H

0,091 pulg. liq. de plato.

CAIDA DE PRESION DE VAPOR A TRAVES DE LAS RANURAS (hc).-

i —12/3
2,43 .V
- — | ;s para hg > 0,25
- .
So = Altura de ranura (pulg.)
vV = Pie3/min de vapor por la ranura
W = Ancho de ranura (pulg.)
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Seguin catdlogo: Numero de ranuras: 45

Ancho de ranuras : 1/2 "

-
ie”
i 11.6 . pi |
V=Vy/nz o i = 0,258 pie/min
45
—12/3

2.43 x 0,258
ho = 1,125 :§§:§; = 1,125x0,732 = 0,815

0.125 === .

‘. 1.72 pulg. de liq. de plato.

CONTRACCION DEL FLUJO LIQUIDO SOBRE EL TUBO DE BAJADA (hc).-

V., = Velocidad del liquido a través del Area contracta del

I_.
tubo de bajada.
Se adopta V; = 4 pulg/seg = 0,33 pie/scg.

hc = 0,56 x 0,332 = 0,61 pulg de liq. de plato

CRESTA:- DEL LIQUIDO SOBRE EL VERTEDERO (hw)_-

2/3
U

h, = 0,48 E—
w iy

Ya calculado h = 0,892 pulg.

ALTURA DEL VERTEDERO (H,).~

Hy = 1,125 + 0,25 =.1,375 pulg.

GRADIENTE DEL LIQUIDO A TRAVES DE LOS PLATOS (/\ ).-

Para que todas las tazas se encuentren burbujeando, es
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recomendable que la cafda de presién a través de la misma

sea :> 2,5 el gradiente de liquido:

(h, + h+ ho) > 2,5 A

é& (ya calculado) = 0,315
h (° " )= 0,168
h o (F " )= 0,091
no( "oy = 0,815

0,168 + 0,091 + 0,815 .
= 3,4 > 2.5

0,315

ALTURA DEL LIQUIDO EN EL REBALSE (Ha)

Se aplica la férmula:

Ha = 0,168+0,091+0,815+0,0610+2x0,892+0,250+1,375+1.5x

35‘03315\:53565
L P O A A Lo
Es dc desear @ue ha ‘“éw no exceda de 1/2 del espdwvio

entre otros platos. Nétese que de esta manera se presenta -

una limitacién adicional al "Inundado" sobre el mfnimo espa

cio entre platos.
Hy - Hy F 5,565 - 1,375 = 4,190 <1/2" + 18"

PERDPIDA DE PRESION A TRAVES DE LA TORRE (/\ p),-
" Se aplica la férmula:



69

recomendable que la calda de presiédn a través de la misma

sea :> 2,5 el gradiente de liquido:

(h, + h + ho) > 2,5 A

[X (ya calculado) = 0,315
h (1 i ) = 0,168
h (° ") = 0,091
ho( "y = 0,815

0,168 + 0,091 + 0,815

= 3.4 > 2.5
0,315

ALTURA DEL LIQUIDO EN EL REBALSE (H,)

Se aplica la férmula:

Ha = 0,168+0,091+0,815+0,0610+2x0,892+0,250+1,375+1.5x
x 0,315 = 5,565

Es de desear que Ha - H, no exceda de 1/2 del espdeio
entre otros platos. NOtese que de esta manera se presenta -
una limitacién adicional al "Inundado" sobre el minimo espa

cio entre platos.
Hd - Hy, = 5,565 - 1,375 = 4,190 <1/2" + 18"

PERDIDA DE PRESION A TRAVES DE LA TORRE (/\ p)e-

Se aplica la férmula:



/\ p

IN\p

0,00058 fL Elu+hrho+hw+hs+A/2]
0,00058x23,1 E), 168+0,091+0,815+1784+0,250+0, 315/2:|

o,u44 lb/pulg3
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ETAPA DE RECU ERACION

TORRE DEMETANIZADORA

CALCULO DE LA TEMPERATURA DE CABEZA.-

. 'mn

Esquema de flujo en el condensador

Composicién de destilado y reflujo:
Se considera qu el destilado sale con la temperatura de

rocfo. Segin criterio de Eng. Data Book (pag. 165), visto el

punto anterior:



T2

t = =170°F
y x = y/K
COMPONENTE Mol #alime. %#destilad K % reflujo
Inertes 15.00 24.30 2.60 9.40
Hidrégeno 15.40 24 .80 16.60 1.50
Me tano 30.80 50.00 0.58 86;30
Etileno 0.60 0.90 0.34 2480
61.80 100.00 100,00
Haciendo un balance de materia para cada componente:
. D + Xx;.R
Vi = - (R+D)i

y! 3 PFraccién de componentec i en los vapores del ¥ltimo

plato.

)

Destilado, 61.80 mol/100 mol zlimentacidn.

R : Reflujo, = r x D

r : Relacidén de reflujo =1

Aplicando la férmula para y'.

COMPONENTES
Inertcs
Hidrdégeno
Metano

Etileno

y'
16.80% destilado + reflujo
13.10 ¢ i "
68.10 " n "
1.80 L] 1" n

99.80

La temperatura t' serd el punto de rocio de la

R+D de composicién y'.

meczcla
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1l° tanteo 29 tanteo
t =-150 °F t = -1l45°F
COMPONENTE y' K y'/K K ¥' /K
Incrtes 16.80 3.5 4.56 3.7 4455
Hidrégeno 13.10 16.5 0.79 16.0 0.832
Metano 68.10 0.8 85.00 0.8 80.10
Etileno .1.80 0.8 16.00 0.2 10.00
> y'=99.80 100.35 95.47
Syt ¥/K 99.80 “~ 95.47

Temperatura del dltime plato y sus vapores: t

t' ,= -145 °F
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ETAPA DE RECUPERACION

TORRE DEMETANIZADORA

CALCULO DE LA TEMPERATURA DEL LIQUIDO DE ENTRADA AL REBOILER.-

Balance de energia para el Reboiler:

Ry + Fhp

( R, + F )hy +Q
Despe jando Rv-

Q-~-F h2 + F hl

DONDE;

R,

P
Q

Reflujo de vapor
Caudal de fondo

Calor entregado por el reboiler
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Entalpf{a del lfquido de entrada
Entalpfa del 1l{quido de salida

Entalpfa del vapor de¢ salida

Dado que la entalpfa del liquido varia muy poco al pa-

=
L

Ycomo (H-h ) (H=-h) o sea la diferencia de ent

talpla entre el vapor y el liquido de salida, lo que se lla-

ma calor de vaporizacién A.

Determinacién de. la composicién del vapor de reciclo.-

COMPONENTE
Metano
Etileno
Etano
Propileno
Propano

Butano

Ry

Mol % alimen. ¢ entrada reb

h (1)
_-Tw

X

0.20 0.50
7.20 18.90
16.10 42,00
7.20 18.90
6.60 17.30
0.90 2.40
38.20. 100.00

K
3.10
1.55
1.55
0.60
0.50
0,22

y= K.X
% en vapor
1.55
29.40
48.40
11.40
8.65
0,53

99.93
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DETERMINACION DEL CALOR DE VAPORIZACION ( A ).-

COMPONENTE! x | E h, y E' | H,
Ietano 0,005 2,300 11,50 0,0155 | 2,930 45.5
Btileno ' 0,198 | 3,340 | 632,00 | 0,2940 | 4,200 | 1055.0
Etano 0,420 3,420 1435,00 | 0,4840 | 4,500 2170.0
Propilcno 0,189 3,800 720,00 | 0,1140 | 7,200 822.0
Propano 0.173 3,920 678,00 | 0,0865 | 7,300 632.0
Butano ] 0.024 4,500 108,00 0,0053% | 9,600 51,0
T HV=4’745'5

X ¢ PFraccidén molar del 1liquido

E : Entalpfa del lfquido Kcal/Mol (Kg)

h, : Entalpfa molar del lfiquido Kcal/Mol

¥y ¢ PFraccidén mol&r del vapor

E' : Entalpfia del vapor Kcal/Mol (Kg)

H, : Entalpfa molar del vapor Kcal/Mol

Las cul- 1;{as

-200 °F.

estdn dadas a 80°F i se tomdé valor O a

A= H, - h, = 4.745.50 - 3.584,50 = 1.161,00 Kcal/mol,

Determinacién de la composicién del 1lfquido de entrada al rc

boiler.~-

Esto sc realiza haciendo un balance

reboiler, para cada componentec.

de material en cl
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Da donce:

X! =
: (R, +P)

Fraccién molar del componente i en la entrada al

ol
pdocn

reboiler,

Fraccién molar del componente i a la salida del
reboiler.

La cantidad R, se calcula por la férmula (1 ).

Q 218.499 K/cal/100 mol aliment,
=R 1.161 Kcal/Mol

188.5 mol/100 mol aliment.

Luego, serd:

x!

COMPONENTE Fraccién molar
Metano 0,015
Etileno 0.276
Etano ; 0.477
Propileno 0.127
Propano 0.104
Butano 0.009

S x'= 1.000

La temperatura t, serd el punto de ebullicién de la mez

cla F + R, de la composicién x',



- 78

1° tanteo ( 60 °F )

COMPONENTES x! K y'=K.x!
Metano 0.015 2.95 0.044
Etileno 0.276 1.40 0.386
Etano 0.477 1.00 0.477
Propileno 0.127 0.50 0.063
Propano 0.104 0.42 0.044
Butano 0.009 0.18 0.001

x'=1.000 ¥'=1.1015

Se tomar4d, entonces, una temperatura de entrada al

rcboiler:

t_ = 60 °F
o



BALANCE DE MATERIAL

ETAPA DE RECUPERACION

TORRE DEMETANIZADORA

Alimentacién.-
COMPONENTES Fase liquida
mol 4 P. M. K8

Inertes 4,58 14.00 64.20
Hidrdégeno 1.33 2.00 2.66
Metano 6.91 16.00 111.00
Etileno 20.04 28.05 581.00
Etano 15.10 30.70 466.00
Propileno 7.01 42.80 300.00
Propano 6.55 44.09 288.00
Butano 0.85 58.12 49.50
TOTAL 61.37 1862.40

Destilado y Reflujo.-

COMPONENTE

Mol%

Inertes 15.00

Hidrégeno 15.40

Mc tano 30.80

Etfleno 0.60

TOTAL

61.80

Destilado Reflujo

P.M. Kg Mol% Kg
14.00 210.00 5.80 81.10
2.00 30.80 0.93 1.87
16.00 459.00 53.30 853.10
28.05 1.68 1.73 56.00
701.59 61.76 992.07

Pase vapor

Mol% Kg
10.42 143.40
14.07 28.14

0.89 14.22
10.96 306.86

1.00 50.70

0.19 8.60

0.05 2.21

0.05 2.79
38.63 536.06
Destil.+Reflujo

Mol% Kg

20.80 432.00

16.33 32.00

84.10 1341.00

2.33 66.10
123.58 1871.10



Cola.-

COMPONENTE Mol P. M. Kg

Metano 0.20 16.00 3,20
Etileno T7.20 28.05 202.00
Etano 16,10 30.70 493,00
Propileno 7.20 42,80 308.50
Propano 6.60 44.09 280.10
Butano 0.90 58.12 52.30

TOTAL 38.20 1349.10
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ETAPA DE RECUPERACION

TORRE DEMETANIZADORA

BALANCE DE ENERGIA.-

.. ¢l valor de <ntalpfa O a =200°F ( 144°K ).

Alimentacidn.-
Kcal
COMPONEN. | Entalpia ‘ﬁE" Entalpfia x mol alim. Entalpia
‘Liqu. | Vapor | Liquido Vapor' Total
Incrtes 36,60 36,60 | 2.340,00 5.250,00 7.590,00
Hidrégeno | 95,00 | 95,00 252,00 2.675,00 | 2.927,00
Metano 27,70 | 108,10 | 3.060,00 1.200,00 4.260,00
Etileno 13,86 | 130,20 | 8.081,00 | 40.400,00 | 48.481,00
Etano 13,86 | 133,00 | 6.478,00 4.072,00 {10.550,00
Propileno | 13,86 | 133,00 | 4.160,00 | 1.142,00 5.302,00
Propano 13,86 | 130,40 { 4.000,00 288,00 4,288,00
B’.ltanc 13 .86 130,40 : 686 ’OO 374‘900 1;060,00
! 84.458,00
Total de alimentacién = 84.458,00 Kcal/100alm.
Las entalpias estdn dadas en Kcal/Kg a -150°F ue to



vaoor ue cabzza ( testilado + reflujo ).-

Ental. Compos. Ent.xComp.
Inertes 43,20 432,00 18.650
Hidrdgeno 110,00 32,00 3.520
Mectano 109,00 1.341,00 146.000
Etileno 128,00 66,10 8.440

176. 610 Kcal/10Omo.al.

La entalpfa estd dada en Kcal/Kg a -145°F

La composicién estd dada en Kg/100 mol alimentacidn.

Destilado.-
COMPONENTES Ental. Compos. Enta.xComp.
Inertes 29,80 210,00 6.3%60,00
Hidrdégeno 55,00 30,830 170,00
Metano 110,00 459,00 51,000,00
Etileno 126,00 1,68 212,00

57.742,00 Kca/100mo al.
La entalpfa estd dada en Kcal/Kg a -1T70°F

La composicidn estd dada en Kg/100 mol alimentacién.

Reflujo.-
COMPONENTES Ental. Comp. Entalxcomp.
Inertes 29,80 81,10 2.415,00
Hidrégeno 55,00 1,87 103,00
Metano 8,32 853,10 7.100,00
Etileno 8,32 22,00 400,00

10,084,00 Kcal/100 m.a.



La entalpfa estd dada en Kcal/Kg a 170°F

La alimentacidn estd dada en Kg/1l00 mol alimentacidn

Fondo.-

COMPONENTE Ental. Compos. Ental.x comp.

MEtano 144,00 3,20 461,00
Etileno 119,20 202,00 24 .000,00
Etano 111,00 493,00 54 .600,00
Propileno 88,90 308,00 27.350,00
Propano 88,90 280,00 26.000,00
Butano 77,50 52,30 4,020,00

136.431,00 Kcal/100 m.a.
La entalpia cstd dada en Kcal/Kg a 80°F

La alimentacibén estd dada en Kg/ 100 mol alimentacidn.

Labor del condensador.-

Qc - Calor extrafdo por el condensador.

Q. = Calor de vapores de cabeza - calor en el reflujo -
calor en el destilado

Q, = 176.610,00 - 10.084,00 - 57.742,00

Q, = 108.784,00 Kecal/1l00 mol alimentacidn

Balance de la Torre.-

Entrada: Calor de alimentacién = 84.458,00 Kcal/loo mol alim.

Calor de Rebolier =218.499,00 " "
(por diferencia)
Total de entrada 302.957,00 " n



Selida: Calor de condensador = 108.784,00 Kcal/100 mol alim.

Calor de destilado = 57.742,00 " "
Calor de cola = 136.431,00 " "
Total de salida 302.957,00 " "

NOTA:

En una solucidén ideal, la entalpfa de la solucidén cs i-
gual a lc suma de las entalpfas de los componentes; no hay ca
lor de disolucidén. Esto se cumple también para la disolucidn
de un gas en un liquido.

Considerando ahora que la disolucién de hidrocarburos
es una solucién ideal, la entalpfa serd la suma de las ental
plas de los componentes, y el H, y el N, ( inertes ) como ga
ges, intervendrdn en las entalpizs en tales condicidnes (con

dicibénes sobre el punto critico).
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ETAPA DE RECUPERACION

SISTEMA DE RIEFLJeuitACION ~4RA LOS CONDENSADORES POR

EL METODO DE CASCADA

El método dcnominado"en cascada" Consiste én una suce-
sién de mdquinas frigorificas a compresién, dond en conden-
saedor de la mdquina que evoluciébna con flufdo mds voldtil, se
rd la temperatura menor, cede su calor a2l evaporador de la md
quina siguiente.

El esquema gencral es el siguiente:

.

a reflujo

e

4 J

UL
il

JUUL
il

|

g
.
3
(AR

12

L f'cf » wdag condensado
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REFRIGERACION CON ETILENO

En este ciclo se debe extraer:
Q) = 1.870.000 BTU/h del enfriador de alta de metano
4.660.000 BTU/h del condensador de metano

O
N
]

Por 1lc dicho anteriormente, el condensador del ciclo de
metano es el mismo evaporadoe 4 del ciclo de etileno.

El ciclc se realizard en cuatro etdpas con enfriamien-
to intermedio por refrigerante a mezcla.

CALCULO DE CAUDALES.-

1).- Caudal por evaporador 4.-

= = 22,600 1b/h

2).-Caudal de vapor del separador 4.-

El 90% es 1liquido que pasa al evaporador, 10% como vapor

Lpy 22.600
Vo) = == x 10 = ——— x 10 = 2,520 1b/h
54

90 90

3).-Caudal de vapor del separador 3.-

El 93% sale como l1lfquido, 7% como vapor

25.1200 + 10.500

Lpz » se supone 10.500 1b/h
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4).-Caudal por el evaporador 2 .-
Se supone que pasan:
Lg, = 10.200 1b/h
5).~Csudal de vapor del separador 2 .-
El 86% salc como liquido, 14% como vapor.
38.300 + 10.200
x 14 = 7.900 1b/h
86
6).- Caudal por el evaporador 1 .-
Se supone que pasan Lgy = 8.100 1b/h
7).~ Caudal de vapor por el separador 1 .-
Tl 83% sale como liquido, el 17% como vapor
56.400 + 8.100

x 17 = 13.200 1b/h
83

8) .- Caudal que pasa por el condensador.-

Ly = 77.700 1b/h

CALOR ADMITIDO POR EL CICLO.-
Evaporador 1: Q= Lgy(igz-ig) = 8.100 (102-(-62))

QEl = 1.325.000 BTU/h

Evaporador 2 QE2= LE2(ilo - i20) = 10.200 (98‘(—88))
Qo = 1.900.000 BTU/h

Evaporador 3: Qpz = L ( iyq - i55) = 10.500 (92-(-102))

Qg3 = 1.930.000 BTU/h
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Evaporador 4: Es dato
QE4 = 4.660.000 BTU/h
Sobre calentador:(Enfriador de alta del metano)
Es dato: Qge = 1.870.000 BTU/h
CALOR ELIMINADO POR EL CICLO.-

Enfriador de alta:

Enfria el vapor que sale del dltimo compresor, desdec

100°F a 18°F.

QEA = 2.600.000 BTU/h

Condensadors;

En una primera face enfria el gas desde 18°F hasta el
estado de vapor seco (-18°F) y luego lo condensa hasta la ob
tencién de 1{fquido puro.
1¢ Etapa: Q5 = Lg ( 114 - 115 ) = 77.700 ( 120 - 102 )

Qo1 = 1.400.000 BTU/h
2° Etapa: Qu2 = Ig ( 115 - iy¢ ) = 77.700 (102 =(-34))

Qgy = 10.600.000 BTU/h
SERVICIO DE ENFRIAMIENTO

1).-Enfriador intermedio 1:

Kctha entre el 1° y 2° compresor.
Se mezclan: a) 25.100 1b/h de etileno proveniente del compre
sor 1 de caracteristicas: t= =10°F; ig = 130

BIU/h; p = 41 1b/pul®
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Se mezclan b) 13.000 1b/h de etileno proveniente del compre=-
sor en condiciones: t = -120°F; i,= 92 BTU/1b
p = 41 1b/pul2
La mezcla resultante (38.300 1b/h) posee las siguientes
caracterfsticas: t = -40°F; i =117 BTU/1lb; p = 41 lb/pulz.

2).- Enfriador intermedio 2.-

Actida entre el 2° y 3° compresor

a) 38.300 1b/h  t = 10°F  ig= 134 BIU/1b p = 70 lb/pu’
b) 18.100 " t ==97°F n p = 70 n
lezcla: 56.100" i=122 p=70

3).- Enfriador intermedio 3:

Actda entre el 3° y 4° compresor
a) 56.400 1b/h t = -60°F i,,= 148 BIU/1b p= 160 lb/pu’
b) " p= 160 ®

mezcla: 77.700 " t 30°F 112= 135 L p= 160 "

POTENCIA DE LOS COMPRESORES:

Se calcula por la férmula ya vista:

Pot = Ip ( i entrada ~ i salida)

1) De 15 a 41 1b/pul:P=25.100 (130-100)=750.000 BTU/H=295 HP
2) De 41 a 70 "  P=38.300 (134-117)=650.000 " =255 HP
3) De 70 & 160 "  :P=56.400 (148-122)=1.465.000 " =575 HP
1) Del60 a 310 "  :P=77.700 (156-135)=1.630.000 " =775 HP

1.900.HP
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CICLO DEL METANO.- E1l ciclo dcl mectano dcbe extracer del cond
densador de la torrc demetanizadora: 4.980.000 BTU/hr. a la
temperatura de -225°F.

El ciclo se realizard en tres compresidnes con enfria-
mientos intermedios para mejorar el cocficiente de efecto
frigori{fico.

Cantidad de metano circulante:

1) .-Caudal por el evapor@ggg.(LEM).— Debe aclararce que
{ebido a la particularidad del método en cascada, en que el
condensador del ciclo del gas mad liviano es el evaporador del
siguiente (mds pesado); el condensador de la torrc es el evapo
rador del ciclo metano

Se¢ calcula por la férmula:

Q

4.980.000 BTU/hr
T = 24.400 1b/hr

: BM T 110 - (-94) BTU/hr

2).-Caudal por el subenfriador (LSE).- Tenicndo en cuen

ta que debido al scparador de 1liguido 2, gblo pasa por el eva
porador el 85,3% decl caudal que vicne del subenfriador; el va

lor de LSE sec calcula:

L 24.400

EM
Tm e— Xloo H L - o 28.600 Lb/hro
ES ~ gs5,3 ' BE T 4,853

3).-Caudal po. el condensador (LOM) (# ).- Debido al se
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parador de 1liquido 1, sélo pasa por el subenfriador el 78%

del caudal del ccndensador. De 1o que resulta:

Lgg 28.600
Loy = —=— x 22; ——— % 22 = 36.700 1b/h
CM
78 78

(*) En este caso se reficre al condensador del ciclo del meta
no.
SERVICIO DE ENFRIAMIENTO Y CONDENSACION:

l).-Enfriador intermedio.- Actda entre ol compresor de

baja y de media. Las condiciones en que trabaja son las Si=--

guiontess

Salida del compresor de media: t -90°F - -

162 1b/pul?

o
"

i,= 175 BTU/1b
Entrada al compresor de media: t = -140°F

p = 162 1b/pul?

ig= 146 BIU/1b

Calor a extraer por el enfriador intermedio: QEI=LSE(i4'15)

Qg = 28.600 (175 - 146 ) = 830.000 BTU/hr.

2).-Enfriador dec mezcla.- Al caudal E1 proveniente decl

compresor de media en lal condicidnes: t = -120°F; p=210 lb/p2

le c¢s agregado cl caudal de vapor proveniente del separador
de 1’iquido 1, de condiciénes: t =-177°F; p= 210 lb/pu12, de
1o que resulta un caudal E, de condiciones; t ,=-135°F ;

b ,= 210 1b/pul®.

Este cdlculo se hace por reparticién proporciénal en-

tre los puntos Al y 6 de acuerdo al porcentage de los caudales.
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3).-Enfriador de alta.- Interviene después decl compre-

sor de alta, con el fin de llevar el gas de las condicidbnes:
t = =70°F; p = 410 lb/pulz, a las de vapor saturado (punto
9) : p = 410 1b/pul’; t = -145°F.

Se aplica la férmula:

Qg = 36.700 (170 - 119) = 1.870.000 BTU/h

4).- Condensador.-~ Este equipo lleva el vapor desde las

condicidnes de vapor saturado: t = -145°F; p = 410 1b/pu12,
hasta convertirlo en liquido de iguales caracteristicas,

La cantidad dc calor entrcgada estd dada por la férmula:

Qom = Loy ( 1g = 130 )
Quy = 36700 ( 119 - (-8) = 4.666.000 BTU/h

5).- Subenfriador.- El subenfriamiento es la evolucién

12 - 13 que baja la temperatura del liquido antes de pasar por
la segunda llave expansora. El subenfriador se introduce en el
ciclo a fin de aumentar el efecto frigorifico.

La cantidad de calor a extracr estd dado por la fdérmula:

Qg = Isg ( 15-1p)
Que tendrd que ser igual a la anterior

Qep = 28.600 (130 - 110) = 572.000 BTU/h

CALCULO DE LA POTENCIA DE LOS COMPRESORES.- La potencia de los

compresores sc calcula multiplicando el caudal circulante por

la diferencia de entalpias entre el estado final y el inicial.

Pot. = Lp (isalida' lentrada)
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1) .-Compresor de baja: ( de 52 a 162 psig)
Entrada: 13 = 130 BTU/1b
Selida : i, = 175 BTU/1b

Py = Lgg (i - i)

P, = 28.600 (175-130) = 1.285.000 BTU/h = 505 HP

1
2).-Compresor de media.- ( de 162 a 210 psig)

146 BTU/1b

Entrada : 15

salida : i = 154 BTU/1b

Py = Lgy (i - 15 )
P, = 28.6000 ( 154 - 146) = 228.000 BTU/h = 90 HP

3) «-Compresor de alta.- (de 210 a 410 psig)

Entrada: i, 146 BTU/1b

Salida : ig = 170 BTU/1b
P3 = LSE ( 18 - i7 >

P; = 36.700 ( 170 - 146 ) = 880.000 BIU/h = 345 HP
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REFRIGERACITN CON PROPANO

En este ciclo se debe extraer:

Qpy = 2.600.000 BTU/h del enfriador de alta del etileno.
Qg = 1.400.000 BTU/h de la primera etapa de cond. de etileno
Quo =10.600.000 BTU/h de la 2°® etapa de cond. de etileno

Los condensadores del ciclo de etileno coinciden con
el equipo evaporador, y el sobrecalentador del ciclo propano
El ciclo estra compuesto por dos subciclos le compresién

uno de dos etapas y uno de una etapa,

CALCULO_DE_CAUDALES

Caudal por el evaporador 4

ch 10.600.000
iz = 1y acy - 87
C Caudal por evaporador 2
ch 1.400.000

LEZ = - = —2'55:'257_ = 78.000 lb/h

4~ 13

Caudal por evaporador 3

Se plantea el sistema de ecuacidnes:

L
del separador de 1fquido 3: vs3 = -—§2-x 13

8T
Del evaporador 2 LEZ = LE4+LE3+VSI
Del evaeporador 4 LS3 = LE3 +.LE4

Resolviendo:
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= (Lg, x 87/100) - Ly, = (78,000x0,87)- 59,000 =

5]

9.000 1b/h

Caudal de lfquido del separador de ligquido 3.-

sz - LE3 + Lpy = 9.000 + 59.000 = 68.000 1b/h

Caudal de vapor del sep. de lfguido 3.-

13 & s=———e——X 13 = 10.1 l1b/h
g7~ T

Caudal del evaporador 1.-

2.600.000

280..111- < 15.400 1b/h

Caudal de vapor del separador de liquido 2.-

93.550

Veo = % x 16 = 17.800 1b/h

Cq_udal_ que pasa por el compresor 3

Haciendo un balance de energia para el separador 1

Loome: Caudal que sale del compresor 2= 111.300 1lb/h
i - 1
14 9 132-292
Lcom® = Loo L * 111.300 — =153,000 1b/h

112 - 1 e 180-292



CALOR ADMITIDO POR EL CICLO

Evaporador 1 : Es dato QE1 = 2.600.000 BTU/hr
Sobrecalentador: Es dato QSC = 1.400.000 "
Evaporador 3:

QE3 = LE3 (i3~1;) = 9.000(267-87)=1.720.000 BTU/h
Evaporador 4: Es dato QE4 = 10.600.000 BTU/h
CALOR ELIMINADO POR EL CICLO

Condensador 1:

Q1 = LC (ig-ig) =111.300 (314-292) = 2,220,000 BTU/h

Condensador 2:

ch = ICom3 (ilO'ill) 153.000 (310-306) = 612.000 BTU/h

Condensador 3

3 = Looms (i11-140)

153%.000 (306-180) 219,300.00 1

SERVICIO DE ENFRIAMIENTO
Enfriador intermedio:
Actda entre el 1° y 2° compresor

Se mezclan:

"

65°F P =45 1b/pulg? igZ 304 BTU/lb
8oF p =45 " ig= 280 " -

a) 78.000 1b/h de: t

”"

b) 33.200 " de: t

AT SE—

111.200 " p =45

POTENCIA DE LOS COMPRESORES

Se calcula por la férmula:

Pot = Lg (1g411da = lentrada)
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1) pe 18 & 45 1b/pulg?: P = 78.000 (304:285)= 1.480.000 "5 =580 HP

2) De 45 a 100 " P5=111.300( 314-297)= 1.890.000 " =740 "
3) De 100 240 '" p3-153.ooo(310 -292)= 2.750.000 " =1.080 HP
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CALCULO DEL CONDENSADOR

El condensador a utilizar serd vertical de¢ doble paso
en los tubos y d¢ un paso en la camisa, con contracorriente.
Por fuera dc los tubos sc¢ producird una condensacién de una
meczcla de vapores condensables y s¢ realizard segin lo cx--
plicado e¢n la P4g. 331 dc¢l Process Heat Transfer de D.Q.
Kern (Primcra Edicién afio 1950), y por dentro dc¢ los tubos
una cvaporacién de mctano scgin lo desarrollado en la Pég.-

488 del citado libro.

T.1 : - 1450F 4, [F

T.2: - 170°F 1
T.1: T.2:- 225°F
T

P.t: 38 atm:540 psi.
dv: 43.2 Kg/m

Sc¢ adoptan tubos dec 3/4" BWG 12 cuyas caracteristicas

se han extraido dc la Pdg. 843 de Kern.,

Espesor dc¢ parcd 0.109 inch.
g intcrior 0.532 "
g cxterno 0.75 "
Arca dc flujo por tubo 0.223 "

Arca de¢ pic lincal 0.1393 "
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1l).- Cantidad de calor a extraer.-

Los datos son extrafdos del capftulo referido a
balance de energia de la torre.
Evaporacién de CH, .~ Kern pag. 488.
[\ He: 108 784 Kcal/100 mol de alimentacién si la car-
ga es de: 29.800 Kg/h

Q' : 29.800 Kg/h : ¢ 1155 muol/hs
25,8 K/m01

La cantidad a extraer serd:

108.784 x 1155
100

: 1.256.000 Kecal/hs

Q't : 1.255.000 x 3,97 BTU/Kcal : 4,.,980.000 BTU/h

CAUTAL MAXIMO DE METANO A EMPLEAR:.- Como refriger:nte se
empleard meténo 1lfquido 2 presidén atmosférica, que se 1llg

vord al estado de vapor saturado, t: - 260°F

A\Hy, ¢ (236-20) BIU/ : 216 BIU/# valores ex-
trafdos del natural Gasoline Supply Men's Associatidén
( N.G.S.M.A.), pag 139, 7° edicién. afio 1957.
4.980.000 BTU/h

W ch4 : 23.000 #/h
~ 216 BTU/# |

2) .- DETERMINACION DE LA TEMPERATURA MEDIA LOG.

A1 -AT , (260-140)~-(260-170)
Tml : : . = .
" 3,303 log AT2/ Arl 2,303 *es—ggg*t%fg

120 ~ 90 30
™Tml

2.303 log 3§ 2,303 log 1.33
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20

™ml ; ———
' 2,303 x 0.125 1luego Tml : 104°F.-

3.~-CALCULO DE_LA SUPERFICIE DE INTERCAMBIO.-

*

*a) Se resaliza por el criterio estiblecido para la

evaporacién en la pag. 459 de Kern que establece p.ra ligui
¢os orgfnicos en eviporacidén forzade un flujo moximo de

20.000 BTU/H. £2°F.-

Q 4.980.000 BTU/h

A: =575 * “105.000 BTO/E T%
Se adoptan tubos de 20 ft de longitud.
Nimero de tubos:

498 Ft°

20 x 0.1393
b) Di€metro del biindage:

¢+ 178 tubos

Se adopts un condenscdor de un paso en el blindcje y
dc dos pzsos en los tubos con una dist:nciec entre ejes de
tubos de una pulgade y tubos de 3/4" dispuestos en forma
cuadrangular. Los datos se extraen de Kern, pag 846.
ADOPTO:

Difmetro interno de 1la camisa: ID : 25"
Nt : tubos x 197 tubos de 20" doblados
¢) Coeficiente total Vo.:

A ¢ 197 xh20 x 0.1%93 : 550 Ft

2.-(Area de intercambio)

4,980,000 BTU/h

Vo s == Il
5D Ft© x 104 *F

: .91 BTU/h Ft°
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4) AREA DE FLUJO

N, : Némero de tubos
n -+ Nimero de paso de tubos
a't: Areca de flujo por tubo.
REFERENCIAS
Nt x a't
144 n

.lc‘)
t

197 x 0.223
144 x 2

Luegos at : 0,153 th

5) VELOCIDAD DE MASA

23.000 #/h 5
GT : W/at > : 150.000 #/h £t
0.153 ft

6) DETERMINACION DEL REINOLS :

Gt x D
‘Pwt /J,
150.000 #/h £t° x 0.532/ 12 ft
PET: : 90.000
'0.25 x 0.30

0 s 0.25 centistokes.
» : 0.30 dencidad
Valores extrafdos del Data Book on Hidrocarbons de

j. Mexwell; pag. 140 (Viscosidades) y peg. 161 (dongidades).
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7) EL VALOR DE Jn

Sc halla &l valor de Jn en lc fig. 24 del Kurn. Apli

cando la férmulas

hi x D
Jn :

. Y3
k (07]"/1{)

Jh : 220

DONDE:

)

0.0444 £t |
k : 0.670 BTU/h.£t*P (N.G.S.M.A.) pag. 158
0.45 BTU/# @#°F ( Pigure Kern)

0.12 c.p. : 0.12 x 2,42 : 0.29 #/h. £t

(]

»

Tencmos centonces:

0.45 x 0.29 Y3 0.67 Y3
oo — ) ¢ gy ¢ Lo

Jh x K :
hi s : 260 Hie : 260x 0.532/0,73 & 184.-
D x 1.54

8) CONDENSACION DE LA MEZCLA.-

En cl célculo de 1lzs constantes, se hace la presuncidn
de que se trata de un gas puro; para ello se halla el peso
Molccular promcdio de los gases que condensan y formen la
elfcula, suponicndosc 1la propicdad de las mezclas, gue son
cl  .omedio de las propiedadcs de los gosces componontes.

De acuerdo «l peso molecular promedio, se -dopts me-

tono como gas puro.
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9) AREA DE FLUJ EXTERNO.-

Se suponc un espzcio entre bo ffles de mancre gue ha-
y2 umc cafde de .rcsién rason.ble.
El critcrio se¢ cxtrc de¢ Kcrn, pég 129:
Y5 @ carcasa B @ carcas:.
Adoptamos B , 1/2 @
IDx C' x B

Arca de flujo a8 =

Donde; ID difmetro interno de lc c.rceasc

B
C' :Espacio libre (entre 1" y 0.75; sc wdopta

Espacio entre bzffles.

0925")
Pt ¢« Distenecic cntre tubos.
25 x 0.25 x 0.25 o
&y = = 0.543% £t
2 x 144 x 1"

10) DETERMINACION DE LA VELOCIDAD MASICA.-
W

Carga ¢+ W = 23.350 Kg/h = 51,600 1b/h

51.600

. = 95.500 1b/h.ft?
0.543

11) VELOCIDAD MASICA DE LA PELICULA.-

Le velocidad masic dc 1o pcllculsz de condensado for-
m2d2 en los tubos se utiliza cl criterio expucsto en Xern
265 el dcserrollo posterior de 1. pdginz 336,

9

Parc los tubos vecrticales:

@' = _“__E%___
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W' : Masa de fldiido condensado
Ni : Ndmero de tubos
Dy : Didmetro cxterno.
Del balance térmico de¢ la torre rectificadora, la rela

cidén de alimentacién a reflujo es de 1862 Kg. a 992 Kg.

\ 51600 x 992
W = | 86 = 37.600 1lb/h

.37.600 x 12 332.000
= = = 1.220 1lb/h.pie?

a' <
3. 1%197x0.75 930

12) CALCULO DEL COEFICIENTE DE PELICULA
El cdlculo del coeficiente de pelfcula necesita decl co-
nocimiento del valor de la tcmperatura de la pelicula, para
ello sc¢ asume un valor del coeficiente h , y con él se cal-
cula la refcerida temperatura con la cual se verifica si el
valor supuesto coincide con el hallado. (Kern Pdg. 336).
Asumimos h = 250

Temperatura media del vapor:

- -145<170
Ty = - ol = - 157.5
2

Tcmperatura de la parced dcel tubo

t. = ta+ Bo

v io + hg

250 :
¢, = - 260 + [ 158 - (-260) | = 201°F
184 + 250
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Temperatura de la pelfcula tf = 1/2 (T + t)
1 )
tg = —— (-158 - 201) = - 179°F

Con la temperatura sc halla el valor de spg, ne ¥ kf-

sp = Densidad de la pelfcula = 0,62 (de Maxwell)
Us = Viscosidad de la pelfcula = 0,32 (dc Maxwell)
ki = Conductividad de la pelfcula = 0,105 (de N.G.S.M.A)

Con estos valorcs se¢ determina ¢l valor dc th cn la

FIG. 12.9 de Kern Pdg. 267.

13.- COEFICIENTE TOTAL LIMPIO

250 x 184
Vc ~— — - = 118
184 + 250
14,.~ FACTOR DE ENSUCIAMIENTO
118 - 91 h.ft.OF
— = = 0,003
118 x 91 BTU

Valor que 8¢ puedce considerar dentro de lo aceptable.
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